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Der Hype um die Brennstoffzellentechnologie, welcher zu Beginn des neuen Jahrtausends 
ausgebrochen war, ist einer gewissen Ernüchterung gewichen. Während sich die ersten 
Systementwickler aus der aktiven Entwicklungsarbeit zurückgezogen haben und das weitere 
Vorgehen aus sicherer Distanz beobachten, arbeiten die verbliebenen Konsortien akribisch 
weiter und bereiten groß angelegte Feldtests vor. Wenn man sich vor Augen führt, dass die 
breite Markteinführung der Brennwerttechnik oder der elektrischen Wärmepumpe von Be-
ginn der ersten Entwicklungsarbeiten an viele Jahre benötigte, waren von einigen euphori-
schen Akteuren die Hoffnung der Energieversorger und potenzieller Nutzer auf eine schnelle 
Einführung der Brennstoffzelle zu früh geweckt worden. Bleibt zu hoffen, dass die mancher-
orts spürbare Enttäuschung nicht zu Resignation und Abwendung von der Brennstoffzellen-
technologie führt. Viele essentielle Zwischenentwicklungen wurden abgeschlossen, wertvolle 
Erfahrungen gesammelt, und wichtige Erkenntnisse sind gereift. Um es mit den Worten von 
Bertolt Brecht zu sagen: „Die Mühen der Berge liegen hinter uns, vor uns liegen die Mühen 
der Ebene.“  
Dabei können sich die Ergebnisse der Arbeit des Konsortiums um die Firmen inhouse engi-
neering GmbH, Riesaer Brennstoffzellentechnik GmbH, der TU Bergakademie Freiberg und 
der DBI - Gastechnologisches Institut gGmbH Freiberg durchaus sehen lassen. Nach lang-
jährigen Entwicklungsarbeiten, die im Jahr 2000 starteten, wurde mit der Heizperiode 
2009/2010 ein Feldtest von zwölf inhouse5000 Brennstoffzellenheizgeräten gestartet. Dies 
verlangt Respekt ab, wenn man bedenkt, mit welcher geringen Personalkapazität, verteilt auf 
mehrere Akteure, diese Anlage vollständig in Eigenentwicklung entstanden ist.  
Auf diesem Wege möchte ich mich für die angenehme und zielorientierte Zusammenarbeit 
im Konsortium bedanken, die mir dabei geholfen hat, über den „Tellerrand“ des Reformers 
zu schauen. Namentlich erwähnen möchte ich Frau Dr. Grosser, die mich als Lektorin tat-
kräftig unterstützte, Herrn Steinbrück für die wertvolle Hilfe bei der Auswertung der kineti-
schen Versuche und Herrn Dr. Krause, der mir als Mentor mit fundiertem Rat immer zur 
Seite stand. Weiterhin möchte ich mich bei Herrn Prof. Walther bedanken, zum einen für 
seine wohlmeinende Begleitung dieser Arbeit, zum anderen für die Ermöglichung des For-
schungsaufenthaltes in Trondheim, der essentiell für diese Arbeit war. Deswegen möchte ich 
meinen Dank auch an Prof. Anders Holmen, Prof. De Chen und Esther Ochoa Fernandez 
richten, die mir bei meinem Aufenthalt an der NTNU in Trondheim wesentliche Denkanstöße 
gegeben haben. Ebenso gilt mein herzlicher Dank den Mitarbeitern und Studenten des 
Instituts für Wärmetechnik und Thermodynamik der TU Bergakademie Freiberg, sowohl für 
die vielfältige Unterstützung meiner Arbeit als auch die positive Arbeitsatmosphäre. Außer-
dem möchte ich mich bei meiner Familie bedanken, die mich auf dem eingeschlagenen Weg 
in jeder Form unterstützte und mir dabei half, wissenschaftliche und berufliche Rückschläge 
richtig einzuschätzen.  
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Brennstoffzellenheizgeräte können zukünftig einen entscheidenden Beitrag zu einer dezent-
ralisierten und effizienten Strom- und Wärmebereitstellung im Hausenergiebereich leisten, 
da sie neben hohen elektrischen Wirkungsgraden geringe Schadstoff- und Geräuschemissi-
onen im Vergleich zu anderen KWK-Anlagen mit kleiner Leistung realisieren. Solange noch 
keine Wasserstoffinfrastruktur existiert, spielt neben Fragen zur Alterung und Kostensen-
kung der Brennstoffzellen die Gestaltung eines effizienten Gaserzeugungssystems eine 
Schlüsselrolle bei der Erlangung der Marktreife solcher Systeme. Die katalytische Dampfre-
formierung von methanhaltigen Gasen wie Erdgas oder Biogas ist eine viel versprechende 
Option zur dezentralen Wasserstoffherstellung für Brennstoffzellen, weil sie die Vorteile einer 
hohen Wasserstoffausbeute mit einer prozessinternen Integration der Energie der Anoden-
restgase kombiniert. Allerdings sind die Auslegung und der Betrieb von Dampfreformern 
nicht unproblematisch, weil die Reaktionsgeschwindigkeit bei den für einen ausreichend 
hohen Umsatz erforderlichen Temperaturen sehr hoch und damit anfällig für Diffusionshem-
mungen ist. Weiterhin wird die Reaktion durch langsame Wärmetransportprozesse ge-
bremst.  
Für mathematische Modelle, die zur konstruktiven Auslegung und optimalen Betriebsführung 
bisher erstellt wurden, hat sich die Verwendung des kinetischen Ansatzes von Xu und Fro-
ment [Xu_89] als Quasi-Standard durchgesetzt, gleich welcher Katalysator im Einsatz war. 
Weiterhin wurde auf partikularer Ebene ausschließlich Hemmung durch Porendiffusion 
entweder über eine rigorose Modellierung der Katalysatorpartikel oder einen konstanten 
Katalysatorwirkungsgrad berücksichtigt. Die Diffusion in der Grenzschicht sowie thermische 
Effekte am Partikel werden üblicherweise vernachlässigt. Auf Reaktorebene wird der radiale 
Wärmetransport berücksichtigt, in eindimensionalen Modellen über effektive Wärmeüber-
gangskoeffizienten, in mehrdimensionalen Modellen über effektive Wärmeleitfähigkeiten und 
eventuell zusätzlich über effektive Wandwärmeübergangskoeffizienten. In axialer Richtung 
wird nur der konvektive Transport von Wärme und Stoff einbezogen. Über die Herkunft 
wichtiger Prozessparameter wird in der Regel keine Auskunft gegeben. 
Die Motivation dieser Arbeit liegt in der Überprüfung der bislang in mathematischen Model-
len von kleintechnischen Dampfreformern getroffenen Annahmen und Vereinfachungen, mit 
speziellem Augenmerk auf die Aufklärung der Herkunft wichtiger Modellparameter anhand 
von leicht bestimmbaren Katalysator-, Fluid- und Reaktoreigenschaften. Ein leicht zu validie-
rendes, zweidimensionales Modell eines Reformerrohres soll im Anschluss für eine breit 







Eine sichere, umweltverträgliche und wirtschaftliche Versorgung mit Energie ist die Basis für 
die Funktionsfähigkeit einer Volkswirtschaft, den Wohlstand der Bevölkerung und die Zu-
kunftschancen kommender Generationen. Da die Bundesrepublik Deutschland mit Ausnah-
me fester, fossiler Brennstoffe nur geringe Ressourcen an Energierohstoffen besitzt, sind 
diese so sparsam wie möglich einzusetzen [BMWi_09]. Die Bundesregierung hat in ihrer 
Kabinettsklausur vom 23./24. August 2007 in Meseberg Eckpunkte für ein integriertes Ener-
gie- und Klimaprogramm beschlossen. Darin wurde unter anderem festgelegt, den Anteil von 
Strom aus der hocheffizienten Kraft-Wärme-Kopplung bis 2020 auf etwa 25 % zu verdop-
peln. Daraufhin wurde das 1. Paket des IEKP (Integriertes Energie- und Klimaprogramm) mit 
29 Einzelmaßnahmen auf den Weg gebracht. Es beinhaltet unter anderem eine Novellierung 
des Gesetzes für die Erhaltung, Modernisierung und den Ausbau der Kraft-Wärme-Kopplung 
(KWKG) aus dem Jahr 2002, welches als Entwurf dem Bundestag vorliegt und noch 2009 
beschlossen werden soll. 
Die energetischen Vorteile der Kraft-Wärme-Kopplung liegen klar auf der Hand. Während bei 
der separaten Erzeugung von Strom und Wärme ein Großteil der im Primärenergieträger 
gebundenen Energie als nicht mehr nutzbare Abwärme in die Umgebung emittiert wird, kann 
die Prozessabwärme eines Blockheizkraftwerkes (BHKW) vor Ort oder mittels Fernwärmelei-
tungen für die Gebäudeheizung oder die Bereitstellung von Warmwasser genutzt werden. 
Der Effizienzgewinn dabei ist beträchtlich (siehe Abbildung 2.1). 
  
 
Abbildung 2.1:  Vergleich des Primärenergieeinsatzes bei der zentralen und dezentralen 
Erzeugung von Strom und Wärme [ASUE_07] 
 
In BHKW können unterschiedliche Energiewandler zum Einsatz kommen. Neben motori-
schen Konzepten (Gasmotor, Stirlingmotor, Zündstrahlmotor) sind Mikrogasturbinen und 
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Brennstoffzellen mögliche Wandler, die sich hinsichtlich ihres Wirkungsgrades, ihrer techni-
schen Reife sowie der Höhe der Schadstoffemissionen bzw. Investitions- und Wartungskos-
ten unterscheiden. Brennstoffzellen bieten durch ihren hohen elektrischen Wirkungsgrad 
gerade im kleinen Leistungsbereich von wenigen kW, wie er im Gebäudebereich üblich ist, 
ein erhebliches Potenzial.  
Dadurch können sie durchaus mit motorischen BHKW konkurrieren, die ihnen im Kostenni-
veau überlegen sind. Der Trend zu immer geringerem Wärmebedarf bei Neubauten (KfW-
Standards, Passivhaus) kommt BHKW mit hohen Stromzahlen entgegen. Zusätzlich kann 
festgehalten werden, dass Brennstoffzellenheizgeräte den geringsten Schadstoffausstoß 
aufweisen (siehe Abbildung 2.2).  
 
 
Abbildung 2.2: Vergleich von Schadstoffemissionen unterschiedlicher Energiewandler 
[Scho_09] 
 
In einer umfangreichen Studie der Prognos AG im Auftrag des DVGW und der ASUE, die die 
technische Einordnung und den Vergleich derzeit vorhandener bzw. in der Entwicklung 
befindlicher innovativer, gasbasierter Technologien zur Raumwärmeerzeugung zum Ziel 
hatte, wurden Brennstoffzellenheizgeräte zur Versorgung von Neubauten mit einem gerin-
gen Raumwärmebedarf ein hohes Marktpotenzial zugesprochen. Die technische Reife ist 
jedoch noch niedrig, weil zahlreiche technische Einzelprobleme gelöst werden müssen, um 
lange wartungsarme Laufzeiten, hohe Effizienz sowie die notwendige Kostenreduktion 
durchzusetzen. Folgende Ziele für Forschungs-, Entwicklungs- und Demonstrationsvorhaben 
wurden festgehalten [Kir_09]: 
 
• Klärung der Alterungsmechanismen von Brennstoffzellen (und deren Vermeidung) 
• Temperatur- und langzeitbeständige Reformermaterialien 
• Kompakte und effiziente Gaserzeugung 
• NT-PEMFC: Lebensdauer, Schadgasresistenz, Wassermanagement 
• HT-PEMFC: Werkstoffe, Lebensdauer, Leistungsdichte 
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• SOFC: Zyklenfestigkeit, Redoxbeständigkeit, Betriebstemperatur, interne Reformie-
rung 
• Standardisierte Balance of Plant Komponenten 
• Rationalisierung und Intensivierung der Produktionsverfahren 
 
Aus dem großen Pool unterschiedlicher Brennstoffzellentypen bietet sich für den Hausener-
giebereich die Protonenaustauschmembran-Brennstoffzelle (engl. Proton Exchange Memb-
rane Fuel Cell – PEMFC) an, da sie eine vergleichsweise hohe technische Reife mit modera-
ten Anforderungen an die zugeführten Medien und Betriebsbedingungen verbindet. Sie kann 
bei Raumtemperatur gestartet werden, ist ausreichend zyklenstabil und lässt die Verwen-
dung von Luft als Sauerstoffträger zu. Allerdings können PEMFC nur Wasserstoff als Brenn-
stoff nutzen. Da in naher und mittlerer Zukunft keine Infrastruktur zur flächendeckenden 
Versorgung mit Wasserstoff zu erwarten ist und komprimierter oder verflüssigter Wasserstoff 
in Tanks bzw. Flaschen zu kostenintensiv ist, werden dezentrale Wasserstoffgeneratoren 
benötigt, die direkt die für die Brennstoffzelle benötigte Menge Wasserstoff im Brennstoffzel-
lenheizgerät erzeugen. Diese dezentralen Wasserstoffgeneratoren benötigen einen Energie-
träger der flächendeckend verfügbar, leicht in Wasserstoff umzuwandeln und relativ preis-
wert ist. Derzeit bietet sich Erdgas an, wenngleich dieser Energieträger in den letzten Jahren 
beträchtliche Preissteigerungen erfahren hat. Zukünftig kann Erdgas sukzessiv durch bioge-
ne Brennstoffe wie Biogas oder Bioerdgas substituiert werden. Den genannten Brennstoffen 
ist gemein, dass der Umwandlung des beinhalteten Methans zu Wasserstoff zentrale Bedeu-
tung zukommt.  
 
 
* Abwärme oder KWK (gasbefeuert)        
** Generell Ausschluss wegen EEW-G; Ausnahme, wenn Gebäudeanforderungen -15 % gegenüber EnEV 2009 
betragen 
 




Unter den verschiedenen Wasserstoffherstellungsverfahren gilt die katalytische Dampfre-
formierung als besonders effizient, weil die Wasserstoffausbeute sehr hoch ist und die (noch 
brennbare Bestandteile enthaltenden) Restgase der Brennstoffzelle prozessintern zur De-
ckung des Energiebedarfs der endothermen Reaktionen im Dampfreformer genutzt werden 
können. Eine Kernkomponente eines effizienten Gaserzeugungssystems für Brennstoffzel-
len ist der Dampfreformer, dessen Auslegung auf Grund stark gekoppelter chemisch-
physikalischer Phänomene (kinetisch limitierter Prozess mit starkem Wärmebedarf an porö-
sen Katalysatoren) nur mit Hilfe eines robusten, leistungsfähigen und möglichst genauen 
mathematischen Modells zu lösen ist. 
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3 Stand der Modellierung von Dampfreformern 
Dampfreformer werden in den unterschiedlichsten Anwendungsgebieten eingesetzt, die sich 
von den klassischen großindustriellen Synthesegaserzeugern bis zu kleintechnischen 
Membranreformern für PEM-Brennstoffzellen erstrecken. Die Modellierung der Dampfrefor-
mierung von Methan oder methanhaltigen Gasen konzentriert sich auf vier Anwendungsbe-
reiche: 
 
1. kleine Festbett-Dampfreformer für Brennstoffzellenanwendungen 
2. kleine Membranreformer für Brennstoffzellen 
3. die interne Reformierung an Anoden von Hochtemperaturmembranen 
4. großtechnische Reformer für industrielle Wasserstoff- und Synthesegasproduktion 
 
Bei jeder der vier Anwendungen lassen sich charakteristische Spezifika bezüglich ihrer 
Umsetzung in mathematischen Modellen erkennen. Diese sollen kurz an repräsentativen 
Beispielen mit speziellem Augenmerk auf die Simulation des Katalysatorbettes und der 
Berücksichtigung von Wärme- und Stofftransportphänomenen dargestellt werden. 
 
 
3.1 Kleintechnische Festbett-Dampfreformer für Brennstoffzellen  
Kleintechnische Dampfreformer werden üblicherweise als Festbettreaktoren (Katalysator-
schüttungen oder Monolithe) ausgeführt, da Wirbelschichtreaktoren und Flugstromreaktoren 
einen zu hohen spezifischen Eigenenergiebedarf aufweisen. Ihre Modellierung kann grund-
sätzlich stationär oder transient erfolgen. Oft werden die Modellergebnisse dazu verwendet, 
Auslegungsgrundlagen zu schaffen oder einen effektiveren Einsatz durch optimierte Be-
triebsparameter zu ermöglichen. 
 
Pagh Nielsen wählte in seiner Arbeit den stationären Ansatz [Pag_02]. In seinem Modell 
wurde ein Reformer für die Wasserstoffproduktion aus Erdgas mit einem eindimensionalen 
Modell des Katalysatorbettes und den Erhaltungsgleichungen für Masse, Energie und Impuls 
simuliert. Die Reaktionsgeschwindigkeit der drei Hauptreaktionen der Dampfreformierung 
von Methan wurde durch den kinetischen Ansatz von Xu und Froment [Xu_89] beschrieben. 
Mit einem effektiven Wärmedurchgangskoeffizienten wurde der Wärmetransport von der 
Rohrwand an die Katalysatorschüttung charakterisiert. 
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Abbildung 3.1: Schema eines Rohrreaktors für die Dampfreformierung von Erdgas [Pag_02] 
   
In seinem Modell berücksichtigte Pagh Nielsen die Beeinflussung der effektiven Reaktions-
geschwindigkeit durch Diffusion in den Poren des Katalysatorpartikels über die simultane 
Lösung einer eindimensionalen Masseerhaltungsgleichung des Katalysatorpellets (siehe 
Abbildung 3.2).  
 
 
Abbildung 3.2: Geometrie des Katalysatorpellets und Porenstruktur [Pag_02] 
 
Ein weiteres stationäres Modell eines Dampfreformers für Brennstoffzellen entwickelten Seo 
et al. [Seo_06]. Es handelte sich dabei um einen kompakten Reformer, der neben der kataly-
tischen Dampfreformierung (SMR – steam methane reforming) auch den Verdampfer, den 
Brenner und eine integrierte Kohlenmonoxidentfernung via Shiftreaktion (HTS – high tempe-
rature shift, LTS – low temperature shift) für eine PEM-Brennstoffzelle mit einer elektrischen 
Leistung von 1,0 kW enthält (siehe Abbildung 3.3). Im Modell wurden für den Bereich der 
katalytischen Dampfreformierung die Erhaltungsgleichungen für Masse, Energie und Impuls 
gelöst. 
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Abbildung 3.3: Schema eines kompakten Dampfreformers mit integrierter Shiftstufe [Seo_06] 
  
Verwendung fand ein zweidimensionales, quasihomogenes Modell, das Unterschiede in der 
Temperatur und Konzentration zwischen der Hauptphase des Fluids und der Katalysator-
oberfläche vernachlässigt. Bei der verwendeten Kinetik handelte es sich wiederum um den 
Ansatz von Xu und Froment [Xu_89]. Die Absenkung der Reaktionsgeschwindigkeit infolge 
hemmender Porendiffusion wurde über einen konstanten Katalysatornutzungsgrad von 0,05 
berücksichtigt und die effektive Wärmeleitfähigkeit des Katalysatorbettes über einen einfa-
chen isotropen Parameter, der die Strömung im Festbett vernachlässigt, in die Berechnung 
einbezogen. 
 
Jahn und Schroer entwickelten ein dynamisches Modell eines Dampfreformers für ein 
Brennstoffzellen-Mini-BHKW mit einer elektrischen Leistung von 5 kW [Jah_05]. Das Modell 




Abbildung 3.4: Querschnitt des simulierten Dampfreformers für eine 5 kW Brennstoffzelle  
[Jah_05] 
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Die einzelnen Bauteile wurden im Modell als nulldimensionale Knoten abgebildet und inter-
agieren untereinander sowie mit der Umgebung, indem Wärme- und Stoffströme ausge-
tauscht werden (siehe Abbildung 3.5). Die Rechtecke symbolisieren die einzelnen Bauteile, 
einzelne Linien versinnbildlichen Wärmeströme (durchgezogen: Wärmeleitung, gestrichelt: 
Wärmestrahlung), Doppellinien sollen den Volumenstrom der Brenn- und Abgase, Dreifach-
linien den Reformergasstrom darstellen. 
 
 
Abbildung 3.5: Struktur des dynamischen Modells eines Reformers einer 5 kW Brennstoffzel-
le [Jah_05] 
 
Der Umsatz im Reformer wurde durch einen simplen Gleichgewichtsansatz über die Mini-
mierung der Gibbs-Energie berechnet. Dadurch erhält man für die Austrittszusammenset-
zung des Reformers natürlich nur Gleichgewichtswerte. Das Ziel des Modells lag vornehm-
lich in der Berechnung von Reaktionen des Gesamtsystems auf Änderungen der Randbe-
dingungen, wie zum Beispiel der Brennerleistung und der Menge des zu reformierenden 
Methans. 
 
Ein weiteres transientes Modell eines Reformers für PEM Brennstoffzellen wurde von Patel 
und Sunol entwickelt [Pat_06]. Der so genannte heat exchange reformer (HER) ist in 
Abbildung 3.6 dargestellt. 
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Abbildung 3.6: Querschnitt durch den heat exchange reformer (schematisch) [Pat_06] 
 
Es handelt sich dabei um ein eindimensionales Modell, bei dem die Energie- und Masseer-
haltungsgleichungen gelöst wurden. Die Wärmeübertragung zwischen dem Abgas des 
Brenners und den einzelnen Katalysatorstufen wurde ausschließlich über einen Wärme-
übergangskoeffizienten an der Reformerwand im Modell umgesetzt. Für die Berechnung der 
Reaktionsgeschwindigkeit wurde wiederum der kinetische Ansatz von Xu und Froment 
genutzt. Jegliche Transportphänomene, die die effektive Reaktionsgeschwindigkeit beein-
flussen (wie zum Beispiel Porendiffusionshemmung), wurden außen vor gelassen.  
 
 
3.2 Membranreformer für Brennstoffzellensysteme 
Membranreformer besitzen für die Prozessgasaufbereitung für PEM-
Brennstoffzellensysteme ein beträchtliches Potenzial, da man bei ihrem Einsatz auf die 
aufwändige Kohlenmonoxidentfernung verzichten kann. Eine selektive Membran lässt nur 
Wasserstoff von der Reformerseite auf die Spülgasseite diffundieren, wodurch auch die 
Reformertemperatur gesenkt werden kann, weil das chemische Gleichgewicht durch Abzug 
eines Produktes kontinuierlich gestört wird (siehe Abbildung 3.7). Die Hauptproblematik beim 
Aufbau solcher Reformer stellt die selektive Membran dar, für deren Herstellung überwie-
gend Palladiumlegierungen eingesetzt werden. Dünne Membranen lassen die Materialkos-
ten sinken, jedoch wird eine gewisse Mindestdicke benötigt, um die Druckdifferenz zwischen 
Reformer- und Spülseite abzufangen. Zur Aufrechterhaltung eines ausreichend hohen 
Wasserstofftransports durch die Membran werden weit höhere Drücke benötigt, als sie für 
gewöhnliche Festbettreformer im kleinen Leistungsbereich üblich sind. Der daraus resultie-
rende höhere Eigenenergiebedarf des Systems lässt die Entwickler von Brennstoffzellen-
Mini-BHKW vor dieser Technologie Abstand nehmen. Aus diesem Grund behandeln mathe-
matische Modelle von Membranreformern neben den üblichen Auslegungs- und Optimie-
rungsfragen auch Systemvergleiche zwischen der konventionellen und der Membrantechnik. 
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Abbildung 3.7: Schema eines Membranreformers und Verläufe der Wasserstoffpartialdrücke 
und des Gesamtdrucks auf der Reformerseite entlang der Reformerlänge [Cam_08] 
 
Campanari et al. führten einen solchen Systemvergleich von Brennstoffzellen-Mini-BHKW 
mit einer elektrischen Leistung von 4 kW und unterschiedlicher Wasserstoffversorgung durch 
[Cam_08]. Sie verglichen die klassische Variante, in welcher ein Dampfreformer eingesetzt 
wurde, mit dem alternativen Einsatz eines autothermen Reformers und dem Membrankon-
zept. Die Modellierung erfolgte allein auf der Basis von Gleichgewichtsmodellen und ande-
ren rustikalen Methoden (wie zum Beispiel relativen Druckverlusten in % des Gesamt-
drucks), was bei einem derart umfassenden Modell auch angebracht ist. Als Ergebnis wurde 
für die Variante mit Membranreformer der höchste elektrische Nettowirkungsgrad erhalten, 
aber der geringste thermische und Gesamtwirkungsgrad. 
 
 
Abbildung 3.8: Schema eines simulierten Brennstoffzellen-Mini-BHKW mit Pel = 4 kW und 
einem Membranreformer zur Wasserstoffversorgung  
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De Falco kreierte ein detailliertes Modell eines Membrandampfreformers, der als dreifaches 
Rohr-in-Rohr-System (s. Abbildung 3.9) ausgeführt wurde [Def_08]. In diesem zweidimen-
sionalen, stationären Modell wurden Masse-, Energie- und Impulsbilanzgleichungen gekop-
pelt gelöst. Der kinetische Ansatz wurde von Xu und Froment übernommen [Xu_89], Poren-
diffusionshemmung wurde über variable Katalysatornutzungsgrade berücksichtigt. Die 
Nachbildung des Wärmetransports an und im Katalysatorbett erfolgte über zwei Parameter, 
einem effektiven Wärmeleitfähigkeitswert und einem Wandwärmeübergangskoeffizienten. 
Mit dem Modell wurden die Einflüsse der Verweilzeit und der Wandtemperatur auf den 
Methanumsatz und die Wasserstoffausbeute herausgearbeitet. 
 
 
Abbildung 3.9: Konfiguration eines Membranreaktors als Tripelrohr [Def_08]   
 
Patel und Sunol modellierten einen Wandreaktor, bei dem sowohl die Verbrennung als auch 
die Dampfreformierung in einer katalytischen Beschichtung eines Wärmeübertragers statt-
findet. Der Reformerseite schließt sich ein Spülgaskanal an, der Wasserstoff über eine 
diffusionsselektive Membran ableitet (s. Abbildung 3.10). Es handelt sich hierbei um ein 
eindimensionales, stationäres Modell, bei dem auf der Reformerseite neben der Energie- 
und Massebilanzierung auch die Impulserhaltung betrachtet wird, um den relativ starken 
Druckabfall berücksichtigen zu können. 
  
 
Abbildung 3.10: Schema eines Membranreformers in Plattenbauweise [Pat_07] 
 
Die Reaktionskinetik von Xu und Froment [Xu_89] wurde wiederum verwendet, um die 
Reaktionsgeschwindigkeit zu berechnen. Da die Katalysatorschicht nur eine Dicke von 0,18 
mm aufweist, wurde der Katalysatornutzungsgrad gleich 1 gesetzt. Das Modell wurde be-
nutzt, um den Einfluss von Schlüsselparametern (Gaseintrittstemperatur, Dampfüberschuss, 
Spülgasgeschwindigkeit, strömungstechnische Verschaltung) auf den Methanumsatz und 
die Wasserstoffausbeute zu evaluieren. 




3.3 Interne Reformierung an Anoden von Hochtemperaturbrenn-
stoffzellen 
Festoxidbrennstoffzellen (engl. Solid oxide fuel cells – SOFC) eröffnen durch ihre hohen 
Betriebstemperaturen von 650 bis 950 °C die Möglichkeit, Kohlenwasserstoffe direkt an 
ihren Anoden zu Wasserstoff umzusetzen. Ein klassisches Elektrodenmaterial ist Nickel auf 
yttriumstabilisierten Zirkoniumdioxid (Ni/YSZ), das durch seinen hohen Nickelanteil eine 
recht hohe Aktivität für die Dampfreformierung besitzt. Durch die Kopplung der endothermen 
Dampfreformierung mit der exothermen Oxidation von Wasserstoff an den Anoden von 
SOFC ließe sich ein autothermer Betrieb darstellen. Zusätzlich würde ein externer Reformer 
eingespart und der Kühlbedarf der Brennstoffzelle verringert werden. Dagegen sprechen die 
unterschiedlichen Reaktionsgeschwindigkeiten von Reformierung und Oxidation, welche zu 
Lebensdauer verkürzenden Temperaturgradienten im Stack führen, sowie die Neigung zu 
Rußbildung an der Anode. Dementsprechend konzentrieren sich Modelle in diesem Gebiet 
auf die Vermeidung dieser beiden Phänomene. 
 
Eine Arbeitsgruppe um Klein [Kle_07] entwickelte ein zweidimensionales, stationäres, iso-
thermes Modell zur örtlichen Vorhersage der Rußbildung in einer tubularen SOFC mit direk-
ter interner Reformierung (siehe Abbildung 3.11). Die Beschreibung der Dampfreformierung 
erfolgte über eine modifizierte Reaktionskinetik vom Langmuir-Hinshelwood-Typ, die von 
Hou und Hughes [Hou_01] entwickelt wurde. Die Berücksichtigung der Porendiffusion in der 
Anode erfolgte über die Einbindung von effektiven Diffusionskoeffizienten in die Massebi-
lanz. Aus Mangel an exakten Werten wurde dabei der Tortuositätsfaktor (τ) willkürlich auf 1,5 




Abbildung 3.11: Direkte interne Reformierung von Methan an Ni/YSZ [Kle_07] 
 
Aus der Verteilung der Partialdrücke der beteiligten Gase lassen sich die Gleichgewichts-
konstanten der Boudouard- und Methanspaltungsreaktion ermitteln, die die Wahrscheinlich-
keit von Rußbildung örtlich aufgelöst vorhersagen lassen. Ein Ergebnis dieses Modells ist 
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die Feststellung, dass Rußbildung bei Temperaturen unter 800 °C oder molaren Dampf-
Methan-Verhältnissen kleiner 1 wahrscheinlich ist. 
 
Lim, Chadwick und Kershenbaum modellierten eine indirekte interne Reformierung in einer 
SOFC [Lim_05]. Dabei findet die Dampfreformierungsreaktion nicht direkt an der Anode 
statt, sondern wird in einem Reformer durchgeführt, der thermisch sehr gut an die Brenn-
stoffzelle gekoppelt ist. Trotz der guten Kopplung können zum Teil zu starke Temperaturgra-
dienten auftreten.  
 
 
Abbildung 3.12: Prinzipieller Aufbau einer SOFC mit indirekter interner Reformierung 
[Lim_05] 
 
Der Reformer selbst besteht aus ebenen Platten, die mit einem für die Dampfreformierung 
aktiven Katalysator beschichtet sind. Es handelt sich um ein eindimensionales, stationäres 
Modell, bei dem auf Reformerseite die Energie- und Massebilanz getrennt für Gasphase und 
Katalysatorschicht berechnet wird. Der verwendete kinetische Ansatz stammt wiederum von 
Xu und Froment [Xu_89], Porendiffusionshemmung wurde infolge der geringen Katalysator-
schichtdicken vernachlässigt. Wärme- und Stofftransportkoeffizienten wurden auf der An-
nahme einer ausgebildeten laminaren Strömung mit Nusselt- bzw. Sherwoodzahlen von 3,75 
berechnet. Rußbildungsreaktionen fanden keine Berücksichtigung. 
Um den avisierten autothermen Betrieb zu erlangen, musste die Diskrepanz zwischen 
schneller endothermer Dampfreformierung und langsamer elektrochemischer Oxidation 
ausgeglichen werden. Zu diesem Zweck wurden mehrere Optionen im Modell geprüft. Dar-
unter  
• die Absenkung der relativen Katalysatoraktivität auf Reformerseite oder eine Aktivi-
tätsverteilung (mit einer Aktivität von null am Eintritt und der höchsten Aktivität am 
Austritt, wo der Methanpartialdruck am niedrigsten ist) 
• die Einführung von Diffusionsbarrieren zur Reduzierung der effektiven Reaktionsge-
schwindigkeit 
• die Verwendung träger, oxidischer Katalysatoren (Gd/CeO2) und 
• die Zuführung kleiner Sauerstoffmengen in den Reformer. 
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Alle Varianten waren geeignet, autotherme Bedingungen in der Reformer-Stack-Einheit zu 
erzielen. 
 
Nikooyeh et al. entwickelten ein dreidimensionales Modell einer planaren SOFC, das die 
Temperaturverteilung und Gaszusammensetzung in den Gaskanälen und der PEN-Struktur 
(PEN – Positive Elektrode, Elektrolyt, Negative Elektrode) auflösen konnte. Anhand dieser 
Feldverteilungen ließen sich die Zonen mit kritischen thermischen Spannungszuständen und 
Rußbildungsgefahr ableiten. Für die Kinetik der Reformierung wurde ein einfacher Potenz-
ansatz von Achenbach [Ach_94] verwendet, der speziell für die interne Reformierung an 
SOFC-Anoden entwickelt wurde. Der Stofftransport in der porösen Anode wurde mittels 
eines effektiven Diffusionskoeffizienten eingegliedert.   
 
  
Abbildung 3.13: Schema des modellierten Systems von Nikooyeh et al. [Nik_07] a) 3D-
Ansicht von drei Zellen in einem planaren Stack b) Vorderansicht einer halben Zelle (Simula-
tionsgebiet) 
 
Um größere Temperaturgradienten und eine signifikante Rußbildung vermeiden zu können, 
untersuchten Nikooyeh et al. mit Hilfe des Modells die Möglichkeit einer Rezyklierung der 
Anodenabgase. Als Optimum hat sich dabei eine Rezyklierungsrate von 60 % herausge-
stellt, höhere Werte führen zu einem merklichen Abfall der Stromdichte. 
 
 
3.4 Großtechnische Dampfreformer für industrielle Zwecke 
Die großtechnische Synthesegas- und Wasserstoffherstellung erfolgt weltweit vorwiegend 
über die Dampfreformierung von Erdgas. Im Unterschied zu kleintechnischen Reformern für 
Brennstoffzellenanwendungen werden höhere Drücke, und größere Katalysator- und Rohr-
abmessungen favorisiert. Die Modellierung solcher Reaktoren wird vorwiegend eindimensio-
nal ausgeführt, obwohl von einem deutlichen Temperaturgradienten entlang des Rohrradius 
ausgegangen werden muss. Diese Prozesse werden fast ausschließlich unter hohen Drü-
cken durchgeführt, weil die sich anschließenden Synthesen (z.B. Ammoniakherstellung) bei 
hohem Druck ablaufen. Infolge der Verschiebung des chemischen Gleichgewichts bei ho-
hem Prozessdruck, welche höhere Temperaturen zur Erlangung ausreichender Methanum-
sätze erfordert, werden werkstofftechnische Fragen auf Seiten der Reformerrohre interes-
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sant. Die Simulation solcher Dampfreformer hat neben der Schaffung von Auslegungsgrund-
lagen zum Ziel, eine optimale Brennstoffverteilung bei seitenbefeuerten Reformern zu ge-
währleisten, den Aufwand an Prozessgas bei Maximierung der gewünschten Produkte zu 
minimieren, Materialeinflüssen sowie die dynamische Reaktion auf Störungen zu evaluieren 
und die Temperaturverteilung der Reformerrohre zu berechnen, um deren Überhitzung zu 
vermeiden. 
 
Olivieri und Vegliò simulierten einen seitenbefeuerten Dampfreformer (siehe Abbildung 3.14) 
mit insgesamt 5 Reformerrohren á 12 m Länge und einem Außendurchmesser von 15 cm. 
Der Reformer wird mit einem S/C (molares Dampf-Kohlenstoff-Verhältnis) von 3,2 und einem 




Abbildung 3.14: Querschnitt (schematisch) durch einen seitenbefeuerten Dampfreformer 
[Oli_08] 
 
Die Simulation wurde in zwei Schritten durchgeführt. Im ersten Schritt erfolgte eine Berech-
nung allein auf der Basis von Wärmetransportmechanismen. Die chemische Umsetzung im 
katalysatorbefüllten Reformerrohr wurde über das chemische Gleichgewicht definiert. Die 
Ergebnisse dienten als Anfangsbedingungen des zweiten Schrittes, in dem der kinetische 
Ansatz von Xu und Froment [Xu_89] implementiert wurde. Für die Simulation der Reformer-
rohre wurde ein eindimensionales Modell verwendet, bei dem der Druckverlust über die 
simultane Lösung einer Impulsbilanz Berücksichtigung fand. Diffusion in den Poren des 
Katalysators wurde über einen konstanten Katalysatornutzungsgrad von 0,01 in die Simula-
tion einbezogen. Das Ergebnis bestand in der Bestimmung einer optimalen Brennstoffvertei-
lung auf die sieben Brennerreihen, die einen hohen Methanumsatz und eine lange Lebens-
dauer der Reformerrohre, die durch zu hohe lokale Wandtemperaturen begrenzt wird, er-
möglicht. 
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Zamaniyan et al. erstellten ein Modell eines deckenbefeuerten Dampfreformers mit 16 
Reformerrohren und 8 Brennern (s. Abbildung 3.15). Die Reformerrohre waren 12,5 m lang 
und wiesen einen Durchmesser von 12,7 cm auf. Darin befanden sich Ni/MgO-Al2O3 Kataly-
satoren in Form von Raschigringen. 
 
 
Abbildung 3.15: Industrieller deckenbefeuerter Reformer [Zam_08] 
 
Verwendung fand erneut die Kinetik der Dampfreformierung nach Xu und Froment [Xu_89], 
die mit einer Stoffbilanz in den Katalysatorpartikeln zur rigorosen Berechnung der Katalysa-
tornutzungsgrade verknüpft wurde. Das Pellet wurde isotherm betrachtet. Die Implementie-
rung einer Energie- und Impulsbilanz vervollständigten das Modell. Die gemeinsame Bere-
chung von Ofenraum und Reformerrohren wurde ausgeführt, um den Einfluss der Emissi-
onseigenschaften der Reformerrohre und der Absorptionskoeffizienten der Verbrennungsga-
se auf die Wärmeübertragung, die Rohrwandtemperaturen und die Gesamtumsätze im 
Reaktor studieren zu können. 
 
Eine Arbeitsgruppe um Nandasana entwickelte ein dynamisches Modell eines industriellen 
Dampfreformers (s. Abbildung 3.16) zur Untersuchung der Wirkung von Prozessstörungen 
auf die Reformerleistung und die Erarbeitung von Prozessleitgrößen.  
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Abbildung 3.16: Prozessflussdiagramm eines Dampfreformers mit Shiftkonverter zur Erhö-
hung der Wasserstoffausbeute und Druckwechseladsorption für die Gasreinigung [Nan_03] 
 
Es wurde ein eindimensionales Modell erstellt, das auf Reformerseite den kinetischen An-
satz von Xu und Froment [Xu_89] verwendet und die Porendiffusion über eine rigorose 
Modellierung des diffusiven Stofftransports im Katalysatorpellet (siehe Abbildung 3.17) 












νρ&   Gl. 3.1 
 
Der Diffusionsstrom ( in& ) ergibt sich mit dem effektiven Diffusionskoeffizienten (Deff,i) und der 
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Abbildung 3.17: (a) Skizze des Katalysatorpellets (Raschigring) (b) Nomenklatur für das 
Reaktion-Diffusion-Problem 
 
Die Wärmeübertragung vom Ofenraum an die Reformerrohre wurde, wie bei eindimensiona-
len Modellen üblich, mit einem effektiven Wärmeübergangskoeffizienten beschrieben. Ver-
einfachend wurde vorausgesetzt, dass die Katalysatorpartikel isotherm sind und die gleiche 
Temperatur wie das Prozessgas aufweisen. 
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Mit dem Modell wurden die Einflüsse der Störungen durch eine geänderte Prozessgasein-
trittstemperatur, Prozessgasmenge und Verbrennungsgastemperatur auf die Wasserstoff-
ausbeute und den Prozessdampfexport untersucht. 
 
Ein weiteres eindimensionales Modell wurde von Rajesh et al. entwickelt [Raj_00]. Struktu-
rell ist es dem Modell von Nandasana sehr ähnlich, wenn man von der Tatsache absieht, 
dass in diesem Fall die Lösung rein für den stationären Fall erfolgt. Es wurde wiederum der 
kinetische Ansatz von Xu und Froment [Xu_89] angewandt, die Porendiffusion über eine 
rigorose Integration der Katalysatorpartikel berücksichtigt und ein effektiver Wärmeüber-
gangskoeffizient zur Beschreibung des Wärmetransports verwendet. Ziel dieses Modells war 
die Minimierung des Eduktstroms (CH4) bei gleichzeitiger Maximierung des Produktstroms 
(CO) sowie einer konstanten Wasserstoffausbeute. Variiert wurden sechs Prozessparameter 
in einem wirtschaftlich und technisch vertretbaren Rahmen (Tin – Eintrittstemperatur Pro-
zessgas, pin – Druck des Prozessgases am Reformereintritt, S/C – Dampf-Kohlenstoff-
Verhältnis, H/C – Wasserstoff-Kohlenstoff-Verhältnis, Tg – Gastemperatur im Ofenraum). 
Das Ergebnis ist eine detaillierte Parameterstudie, die unter Verwendung von objektiven 
Entscheidungsparametern eine optimale Lösung bietet. 
 
Sadeghi und Molaei erstellten ein Modell eines wandbefeuerten Dampfreformers, bei dem 
die Brenner in Terrassen in der Ofenwand (siehe Abbildung 3.18) eingeordnet waren 
[Sad_08]. Im Zentrum des Reaktors befanden sich 169 Reformerrohre, während je 12 Bren-
ner in 4 Reihen seitlich angeordnet waren. 
 
 
Abbildung 3.18: Querschnitt eines wandbefeuerten, industriellen Dampfreformers [Sad_08] 
 
Die Besonderheit des Modells liegt darin, dass der Reformer dreidimensional berechnet 
wurde (siehe Abbildung 3.19). Die Simulation beschränkte sich allerdings auf ein einzelnes 
Reformerrohr, das eine Länge von 11,6 m und einen Durchmesser von 11,5 cm aufwies.  
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Abbildung 3.19: Geometrie und Vernetzung des Reformerrohres [Sad_08] 
 
Die Modellierung erfolgte unter Zuhilfenahme des Eddy-Dissipation-Konzeptes. Die Kataly-
satorschüttung und das Prozessgas wurden als homogene Phase betrachtet. Ein typischer 
Verlauf der in einem industriellen Dampfreformer gemessenen Rohrwandtemperatur wurde 
als Randbedingung aufgeprägt. Als Resultat wurden Verläufe der Partialdrücke aller beteilig-
ten Komponenten, der Temperatur und des Prozessdrucks erhalten, die mit Messwerten aus 




Vergleicht man die verschiedenen Modelle von Dampfreformern gleich welchen Verwen-
dungszwecks, lassen sich folgende Gemeinsamkeiten festhalten: 
• Für die mathematische Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeit wird mit weni-
gen Ausnahmen der kinetische Ansatz von Xu und Froment gewählt. Für komplexe-
re Systembetrachtungen wird mitunter der gesamte Reaktor als im chemischen 
Gleichgewicht befindlich angesehen. 
• Die Modellgeometrie wird selbst bei der Simulation von kleintechnischen Dampfre-
formern, wo das Länge- Durchmesser- Verhältnis relativ klein ist, häufig nur eindi-
mensional umgesetzt, wobei zunehmend mehrdimensionale Modelle erstellt wer-
den.  
• Stoff- und Wärmetransportphänomene auf der Reaktorebene werden im Katalysa-
torbett überwiegend auf den konvektiven Transport in Strömungsrichtung und den 
radialen Wärmetransport reduziert. Sowohl radiale und axiale Dispersion als auch 
axiale Wärmeleitfähigkeit werden grundsätzlich vernachlässigt. 
• Auf partikulärer Ebene wird nur die Diffusion in den Poren des Katalysators berück-
sichtigt, zum Teil über eine rigorose Integration der Diffusionsströme im Pellet, zum 
Teil über konstante Katalysatornutzungsgrade. Es wird immer davon ausgegangen, 
dass Grenzschichtdiffusion vernachlässigt und das Katalysatorpartikel als isotherm 




Für die Reaktormodellierung von kleintechnischen Dampfreformern ist die Kenntnis sowohl 
der Kinetik der Reaktion von Methan mit Wasserdampf als auch der limitierenden Stoff- und 
Wärmetransportparameter notwendig. Die Auswertung der verfügbaren Literatur, die sich mit 
der Modellierung kleiner Dampfreformer beschäftigt, ergab, dass es bisher keine grundsätz-
liche Betrachtung zur Signifikanz von intra-, extra- und interpartikulären Stoff- und Wärme-
transportparametern gibt und die Bedeutung einer katalysatorspezifischen Kinetik bisher 
nicht allgemeingültig betrachtet wurde. In dieser Arbeit wird neben dem Einfluss des Wärme- 
und Stofftransports in Abhängigkeit der Katalysatoreigenschaften auch die Frage untersucht, 
ob mit einem Geschwindigkeitsansatz aus der Literatur jeder kommerzielle Katalysator ohne 
eigene kinetische Messungen ausreichend genau charakterisiert werden kann. 
Zunächst wird das Reaktionssystem der Methankonvertierung mit Wasserdampf vorgestellt, 
um die Rolle des Katalysators im vorliegenden Fall einordnen zu können (Kapitel 5). 
Anschließend werden kinetische Ansätze zur Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeit 
der Wasserdampfreformierung von Methan rekapituliert, Mess- und Auswertemethoden ver-
glichen sowie eigene Messungen in einem Integralreaktor an kommerziellen Katalysatoren 
dargelegt. Die erzielten Messwerte werden auf störende Einflüsse, die wichtigen 
Modellannahmen entgegenstehen, untersucht und gegebenenfalls davon bereinigt. Die so 
erhaltenen Werte bilden die Basis für eine Abschätzung der Kinetik auf Basis eines 
angepassten Geschwindigkeitsansatzes aus der Literatur (Kapitel 6). 
In Kapitel 7 werden Transportphänomene in Festbettreaktoren behandelt. Ausgehend von 
verfügbaren oder messbaren Daten eines Katalysators, wie der Zusammensetzung und der 
Porenradienverteilung, werden benötigte Transportparameter abgeleitet und für die unter-
suchten Katalysatoren zusammengestellt. Welche dieser Transportparameter bei der 
Dampfreformierung von Methan relevant sind, wird in einem Einzelpartikelmodell untersucht. 
Anschließend wird eine Methode vorgestellt, die die Verwendung aller relevanten Trans-
portparameter in einem quasihomogenen Reaktormodell, das keinen Unterschied zwischen 
Partikel und Gasphase macht, erlaubt (Kapitel 8). 
Die Anwendung der entwickelten Methode erfolgt in einem zweidimensionalen 
Reaktormodell, das mit Messwerten eines Versuchsreaktors validiert wird. Das Modell wird 
für eine Sensitivitätsanalyse verwendet, die den Einfluss der Prozessparameter, der 
Katalysatoreigenschaften und der Reaktorgeometrie auf den Umsatz in einem Rohrreaktor 
untersucht (Kapitel 9). Die Darstellung des Einflusses von Wärme- und Stofftransport auf die 
effektive Reaktionsgeschwindigkeit in einem Festbettreaktor, sowohl auf Partikel- als auch 
Reaktorebene, wird in einem neu entwickelten ternären Diagramm verdeutlicht. Ein 
Vergleich von mit Katalysatorpartikeln gefüllten Festbettreaktoren mit monolithischen 
Strukturen und so genannten Mikroreaktoren unter Verwendung eines adaptierten 
Dreieckdiagramms rundet Kapitel 10 ab. 
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5 Grundlagen der Dampfreformierung von Methan 
5.1 Historie 
Bereits im Jahr 1912 veröffentlichten Mittasch, Schneider und Wild von der BASF eine 
Patentschrift (DRP 296866), die die Entwicklung eines katalytischen Synthesegaserzeu-
gungsverfahrens unter Normaldruck beschreibt. Methan wurde mit Wasserdampf über 
Nickelkatalysatoren gespalten. Die industrielle Umsetzung dieses Verfahrens erfolgte Ende 
der zwanziger Jahre des 20. Jahrhunderts in Ludwigshafen-Oppau. In Großbritannien und 
den USA wurden ab 1928 analoge Verfahren zur drucklosen, allothermen, katalytischen 
Spaltung von methanhaltigen Gasen entwickelt. Beteiligt waren unter anderem die Firmen 
Kellogg, ICI (Imperial Chemical Industries), Chemical Construction Corporation sowie Hercu-
les Powder [Sch_66].  
Eine Intensivierung des Prozesses wurde in den sechziger und siebziger Jahren des vorigen 
Jahrhunderts durch eine Druckerhöhung auf bis zu 40 bar erreicht. Dadurch konnte eine 
Steigerung der Katalysatorbelastung auf das Zehnfache gegenüber Normaldruck erreicht 
werden [Mey_78]. 
Die Dampfreformierung von Kohlenwasserstoffen ist das weltweit bedeutendste Verfahren 
zur Erzeugung von Wasserstoff und Synthesegas. Aktuell werden jährlich rund 600 Mrd. m³ 
Wasserstoff hergestellt, ca. 40 % davon über die Dampfreformierung vor allem von Erdgas 
aber auch Naphtha [Gei_04]. Verwendung findet Synthesegas bei den großtechnischen 
Synthesen von Ammoniak (Haber-Bosch-Verfahren) und Methanol sowie der Fischer-
Tropsch-Synthese zur Herstellung flüssiger Kohlenwasserstoffe. Wasserstoff wird haupt-
sächlich für industrielle Hydrierprozesse benötigt, kann als Treibstoff in Fahrzeugen einge-
setzt oder in Brennstoffzellen in Strom umgewandelt werden. Zurzeit werden Anstrengungen 
unternommen, einerseits die Reformerkapazitäten auf über 500.000 m³/h für GTL-Anlagen 
(gas to liquid) zu erhöhen und andererseits kleine kompakte Reformer für Brennstoffzellen-
bedürfnisse zu entwickeln, die Kapazitäten von 5 bis 100 m³/h aufweisen [Schä_06]. 
 
 
5.2 Reaktionssystem der Dampfreformierung von Erdgas 
5.2.1 Hauptreaktionen 
Methan als Hauptbestandteil von Erdgas kann nach der Minimaloxidation mit einem Mol 
Wasser 
 
CH4 + H2O ↔ CO + 3 H2 ∆RH
0 = 206,1 kJ/mol Gl. 5.1 
 
zu Wasserstoff und Kohlenmonoxid und mit zwei Molen Wasser nach der Maximaloxidation 
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CH4 + 2 H2O ↔ CO2 + 4 H2 ∆RH
0 = 164,9 kJ/mol Gl. 5.2 
 
zu Wasserstoff und Kohlendioxid umgesetzt werden. Beide Reaktionen sind stark endotherm 
und über die leicht exotherme so genannte Wassergas-Shift-Reaktion miteinander gekop-
pelt: 
 
CO + H2O ↔ CO2 + H2 ∆RH
0 = -41,2 kJ/mol Gl. 5.3 
 
Rein formal kann Methan auch mit Kohlendioxid oxidativ in einer sehr stark endothermen 
Reaktion umgesetzt werden. Die Reaktionsgleichungen der Minimal- bzw. Maximaloxidation 
lauten: 
 
CH4 + CO2 ↔ 2 CO + 2 H2  ∆RH
0 = 247,3 kJ/mol Gl. 5.4 
 
CH4 + 3 CO2 ↔ 4 CO + 2 H2O  ∆RH
0 = 329,7 kJ/mol Gl. 5.5 
 
 
5.2.2 Höhere Kohlenwasserstoffe 
Die im Erdgas in geringen Mengen enthaltenen höheren Kohlenwasserstoffe (v.a. Ethan, 
aber auch Propan und Butan) reagieren analog zu Gl. 5.1 in einer ebenfalls stark endother-
men, allerdings irreversiblen Reaktion zu Kohlenmonoxid und Wasserstoff. 
 
CmH2m+2 → m CO + (2m + 1) H2 ∆RH
0 > 0 kJ/mol Gl. 5.6 
 
Rostrup-Nielsen stellte fest, dass sich die Reaktivität von n-Alkanen mit steigender Anzahl 
an Kohlenstoffatomen erhöht. Eine noch höhere Aktivität zeigen iso-Alkane und Cyclo-
alkane, wogegen Aromaten durch eine sehr schwache Reaktivität gekennzeichnet sind 
[Ros_75].  
Da Erdgas kaum verzweigte oder zyklische Kohlenwasserstoffe enthält, kann das Konzept 
der Reichgasreaktion verwendet werden, um das Reaktionssystem zu vereinfachen. Nach 
Kowaczeck [Kow_78] reagieren niedrig siedende, aliphatische Kohlenwasserstoffe bei 
Temperaturen um 550 °C mit Wasserdampf zu Methan und Kohlendioxid. Diese so 
genannte Reichgasreaktion gilt als Sonderfall der katalytischen Spaltvergasung und ist 
schwach exotherm. Die allgemeine Reaktionsgleichung lautet wie folgt: 
 
CmH2n + d H2O → k CH4 + l CO2  ∆RH
0 < 0 kJ/mol Gl. 5.7 
 
Die entsprechenden stöchiometrischen Koeffizienten (d, k und l) ergeben sich aus der 
Anzahl der Kohlenstoff- (m) und Wasserstoffatome (2n): 
 















Für die Reaktion von Ethan mit Wasserdampf zu Methan und Kohlendioxid folgt dann zum 
Beispiel: 
 
C2H6 + 0,5 H2O  1,75 CH4 + 0,25 CO2 ∆RH
0 = -23,7 kJ/mol Gl. 5.8 
 
Errechnet man die spezifische Wärmefreisetzung der Reichgasreaktion für eine typische 
Erdgaszusammensetzung, wird deutlich, dass es sich um vernachlässigbare Energiemen-
gen handelt. So wird durch die Reichgasreaktion bei russischem Erdgas eine Wärmemenge 
von 10,9 kJ je m³ Erdgas und bei Erdgas aus der Nordsee, welches größere Anteile höherer 
Kohlenwasserstoffe aufweist (z.B. 8,4 Vol.-% Ethan), 186,5 kJ je m³ Erdgas frei. Das sind 
gegenüber der Verbrennungsenthalpie (39.960 kJ je m³ russischem Erdgas) oder der für die 
komplette Umsetzung des Methans nach Gl. 5.1 benötigten Wärmemenge (9.200 kJ je m³ 
Methan) vernachlässigbar kleine Werte. 
Somit lässt sich Erdgas als Mischung aus Methan, Kohlendioxid und Stickstoff darstellen, 
und die Beschreibung des Reaktionssystems kann, da Stickstoff im Prozess als inert be-
trachtet werden kann, mit nur zwei Gleichungen erfolgen. In dieser Arbeit wird dazu die 
Reaktion von Methan mit Wasserdampf zu Kohlenmonoxid (Gl. 5.1) und die Shiftreaktion 
(Gl. 5.3) herangezogen. Dazu muss das betrachtete Erdgas mit Hilfe der entsprechenden 
Formeln (Gl. 5.7) in ein Reichgasäquivalent umgesetzt werden, das als einzigen Kohlenwas-
serstoff nur noch Methan enthält.   
Diese Vorgehensweise ist insofern unproblematisch, da Methan träger mit Wasserdampf 
reagiert als höhere Kohlenwasserstoffe und die leichte Wärmefreisetzung der Reichgasreak-
tionen nicht berücksichtigt wird. Das Reichgasäquivalent reagiert in Summe also langsamer 
und mit einem höheren Wärmebedarf als das in der Realität vorliegende Erdgas. Somit ist 
die Auslegung eines Dampfreformers nach diesem Verfahren konservativ, d.h., sie führt zu 
einem etwas größeren Reformer mit einem etwas höheren Katalysatorbedarf. 
Der nicht unerhebliche, zusätzliche Wasserbedarf der Reichgasreaktion sollte allerdings 





Die unerwünschte Bildung von Ruß kann durch den endothermen Prozess des thermischen 
Crackens von Kohlenwasserstoffen, 
 
CnHm → n C + m/2 H2 ∆RH
0 > 0 kJ/mol Gl. 5.9 
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wie zum Beispiel von Methan 
 
CH4 ↔ C + 2 H2  ∆RH
0 = 74,8 kJ/mol Gl. 5.10 
 
oder auch durch die Boudouardreaktion 
  
2 CO ↔ C + CO2  ∆RH
0 = -172,5 kJ/mol Gl. 5.11 
 
oder durch die heterogene Wassergasreaktion 
 
CO + H2 ↔ C + H2O ∆RH
0 = -131,3 kJ/mol Gl. 5.12 
 
erfolgen. Da bei der Wasserstofferzeugung für Brennstoffzellen üblicherweise der Dampfre-
formierung eine Shiftstufe zur Erhöhung des Gehalts an Wasserstoff und Absenkung des für 
PEM-Brennstoffzellen giftigen Kohlenmonoxids nachfolgt, muss das Dampf-Kohlenstoff-
verhältnis (S/C) relativ hoch gewählt werden, um die Shiftreaktion (Gl. 5.3) bis zu den erfor-
derlichen niedrigen Werten des Kohlenmonoxidgehaltes ablaufen lassen zu können. Die 
dazu verwendeten Werte des S/C liegen bei 3,5 bis 4,5 und verhindern effektiv eine Rußbil-
dung. Nach Leinefelder ist eine Rußbildung bei der Dampfreformierung von Erdgas bei S/C 
> 2 bis 1200 °C thermodynamisch auszuschließen [Lei_04].  
 
 
5.2.4 Reaktionsfortschritt und Selektivität 
Die rußfreie Umsetzung von Methan kann man sehr anschaulich mit den jeweiligen Reakti-
onslaufzahlen (
iξ
& ) beschreiben. Die Reaktionslaufzahl gibt an, wie weit die in der Reakti-










& =  Gl. 5.13 
 
Sie lässt sich anhand des Verhältnis von Stoffmengenstromänderung ( ijn&∆ ) der Reaktion (i) 
bezogen auf den stöchiometrischen Faktor der Komponente (j) berechnen. 
Für jede Reaktion gibt es nur eine Reaktionslaufzahl. Mit den Reaktionslaufzahlen der 
Reaktionen (i) nach Gl. 5.1 (
1ξ
& ) und Gl. 5.3 (
2ξ
& ) lassen sich die Stoffmengenströme an jeder 
beliebigen Stelle eines Rohrreaktors wie folgt angeben.  












































In der Synthesegas- bzw. Wasserstoffherstellung mittels der Dampfreformierung von Methan 
hat es sich durchgesetzt, den dimensionslosen Methanumsatz (UCH4) als wichtigste Kenn-
größe zu verwenden. Der Methanumsatz beschreibt das Verhältnis von umgesetzten zu 















=  Gl. 5.14  
 
Aus Methan werden konkurrierend die beiden Reaktionsprodukte Kohlenmonoxid oder 
Kohlendioxid und in jedem Fall Wasserstoff gebildet. Um den Ablauf der beiden möglichen 
Reaktionswege zu beschreiben, werden oft die Ausbeuten (A) oder Selektivitäten (S) von 
Kohlenmonoxid bzw. Kohlendioxid herangezogen. 
Die Ausbeuten sind das Verhältnis zwischen gebildeter Produktmenge und eingebrachter 












































S =  Gl. 5.18 
 
Wird reines Methan der Dampfreformierung unterzogen, nehmen die Ausbeuten und Selek-
tivitäten Werte zwischen 0 und 1 an. Wenn dagegen Gase reformiert werden, die bereits 
über erhebliche Anteile an CO oder CO2 verfügen, können sowohl die Ausbeuten als auch 
die Selektivitäten Werte kleiner 0 und größer 1 annehmen. So kann zum Beispiel ACO, SCO > 
1 und ACO2, SCO2 < 0 sein, wenn das im Biogas enthaltene Kohlendioxid während des Re-
formierprozesses teilweise und das gespaltene Methan ausschließlich in Kohlenmonoxid 
umgesetzt werden, wie dies bei hohen Temperaturen der Fall sein kann.  
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5.3 Chemisches Gleichgewicht 
Nach dem Prinzip von Le Chatelier und Braun lässt sich die Gleichgewichtslage chemischer 
Reaktionen durch folgende Größen beeinflussen: 
• Temperatur 
• Druck (ausgenommen äquimolare Reaktionen) 
• Änderung der Konzentration bzw. der Partialdrücke 
Nachfolgend werden die Einflüsse sowohl der thermodynamischen Größen (Druck und 
Temperatur) als auch der verfahrenstechnischen Parameter (Eduktzusammensetzung) 
diskutiert. Die Berechnungen erfolgten mit dem Programm FactSage™, das die Zusammen-
setzung im chemischen Gleichgewicht über die Minimierung der freien Enthalpie berechnet. 
5.3.1 Einfluss der Temperatur 
Mit steigender Temperatur wird das chemische Gleichgewicht auf die Produktseite der 
Reaktion 5.1 verschoben, weil diese endothermen Charakter hat. In Abbildung 5.1 ist der 
Verlauf des Methanumsatzes mit der Temperatur dargestellt. Unter den gewählten Randbe-
dingungen (p = 1,5 bar und S/C = 3,0) wird bei 700 °C ein Methanumsatz von 94,3 % er-
reicht, der in den meisten Fällen ausreichend ist. Der dazugehörende Restmethangehalt im 




















Abbildung 5.1: Methanumsatz (UCH4) und Selektivität zu Kohlenmonoxid (SCO) im Gleichge-
wicht bei 1,5 bar; S/C = 3 und variabler Temperatur (ϑ) 
 
Bei Temperaturen über 700 °C ist das Steigerungspotenzial des Methanumsatzes sehr 
begrenzt, wohingegen die Kohlenmonoxidselektivität weiter stetig ansteigt. Da die Shiftreak-
tion (Gl. 5.3) exotherm ist, führen hohe Temperaturen zu einer Verschiebung des chemi-
schen Gleichgewichts auf die Eduktseite. So beträgt der Kohlenmonoxidgehalt des feuchten 
Reformats im Gleichgewicht unter den gewählten Randbedingungen 8,8 Vol.-% bei 700 °C 
und steigt auf 11,8 Vol.-% bei 900 °C. Im Gegenzug verringert sich der Kohlendioxidgehalt 
5 Grundlagen der Dampfreformierung von Methan 
28 
von 7,2 Vol.-% bei 700 °C auf 4,9 Vol.-% bei 900 °C. Parallel dazu wird bei der Rückreaktion 
von Gl. 5.3 Wasserstoff konsumiert, sodass sich ein Maximum des Wasserstoffgehaltes bei 
einer Temperatur von ca. 750 °C einstellt. Da das im Reformer gebildete Kohlenmonoxid in 
der nachfolgenden Gasreinigung entfernt werden muss, sind Reformertemperaturen weit 





Mit steigendem Systemdruck verringert sich der Gleichgewichtsumsatz an Methan, da 
Reaktion 5.1 unter Volumenzunahme abläuft. Großtechnische Dampfreformer für die indus-
trielle Herstellung von Synthesegas werden trotzdem unter hohem Druck betrieben, um 
ausreichend hohe Raum-Zeit-Ausbeuten zu erzielen. Durch Erhöhung der Reformertempe-
ratur wird das Absinken des Gleichgewichtsumsatzes verhindert. Der Systemdruck im 
Dampfreformer eines Brennstoffzellen-Mini-BHKW wird in der Regel gerade so hoch ge-
wählt, um die Druckverluste im gesamten Gasaufbereitungssystem und dem Brennstoffzel-
lenstack zu decken. Höhere Drücke würden den Eigenenergiebedarf infolge gestiegener 
Kompressionsenergie in die Höhe treiben und die technischen Ansprüche an Armaturen und 
Dichtungen steigern. Aus den genannten Gründen werden etwas geringere Raum-Zeit-
Ausbeuten, verursacht durch einen niedrigen Systemdruck, in Dampfreformern für kleine 




















Abbildung 5.2: Methanumsatz (UCH4) und Selektivität zu Kohlenmonoxid (SCO) im Gleichge-
wicht bei 700 °C, S/C = 3 und variablem Druck (p)  
 
Die Kohlenmonoxidselektivität sinkt mit höher werdendem Druck ebenfalls. Zwar wird die 
äquimolare Shiftreaktion (Gl. 5.3) nicht direkt vom Druck beeinflusst, jedoch wird der 
Verbrauch von Kohlenmonoxid über die Umkehrreaktion von Reaktion 5.1 gegenüber dem 
Verbrauch von Kohlendioxid über die dementsprechende Umkehrreaktion von 5.2 bevorzugt, 
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da das Molverhältnis bei der Methanisierung von CO mit 4:2 höher ist als bei der Methanisie-
rung von CO2 mit 5:3. 
 
 
5.3.3 Zusammensetzung der Edukte 
Neben Temperatur und Druck sind die Partialdrücke der Reaktionspartner entscheidend für 
die Gleichgewichtszusammensetzung. Ein vom Betreiber relativ frei wählbarer Parameter ist 
das molare Dampf-Kohlenstoffverhältnis (S/C). Wird dem Prozess mehr Wasserdampf 
zugeführt, wird der Methanumsatz begünstigt. Gleichzeitig wird weniger Kohlenmonoxid und 




















Abbildung 5.3: Methanumsatz (UCH4) und Selektivität zu Kohlenmonoxid (SCO) im Gleichge-
wicht bei 700 °C, 1,5 bar und variablem Dampf-Kohlenstoffverhältnis (S/C) 
 
Die Stöchiometrie verlangt für einen vollständigen Methanumsatz (UCH4) nach Gl. 5.2 
mindestens ein S/C von 2,0. Allerdings liegt bei einer Temperatur von 700 °C und einem 
Druck von 1,5 bar das Gleichgewicht von UCH4 dann nur bei 86,6 %. Außerdem wird vor-
wiegend Kohlenmonoxid produziert, die Selektivität zu Kohlenmonoxid beträgt 67,7 %. Wird 
Wasserdampf im Überschuss zugeführt, kann der Methanumsatz gesteigert und die Selek-
tivität zu Kohlenmonoxid drastisch gesenkt werden. Bei einem S/C von 4,0 werden ein 
Methanumsatz von 97,2 % und eine Kohlenmonoxidselektivität von nur noch 46 % erreicht. 
Durch eine weitere Erhöhung des Wasserdampfüberschusses kann der Methanumsatz 
kaum noch gesteigert werden, außerdem wird mit steigendem S/C der Energiebedarf für die 
Verdampfung und Erhitzung des Dampfes auf die Reaktionstemperatur immer höher. 
Deswegen haben sich in der Praxis Werte um 4,0 für das S/C durchgesetzt.  
Die Eduktzusammensetzung wird weiterhin von dem eingesetzten Rohstoff bestimmt. Der 
Unterschied zwischen den Gleichgewichtsumsätzen bzw. -selektivitäten von reinem Methan 
und Erdgasen ist vernachlässigbar klein, wie in Abbildung 5.4 ersichtlich. Wenn statt Methan 
oder Erdgas jedoch Biogas eingesetzt wird, verändern sich die Selektivitäten. Im Biogas ist 
so viel Kohlendioxid enthalten, dass bei hohen Temperaturen sämtliches Methan nach  
Gl. 5.1 zu Kohlenmonoxid reagiert und zusätzlich über die Umkehrreaktion der Shiftreaktion 
(Gl. 5.3) aus dem im Biogas enthaltenen CO2 zusätzlich Kohlenmonoxid gebildet wird. Dann 
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kann die Selektivität zu Kohlenmonoxid (SCO) größer 1 werden. Im gewählten Beispiel ist das 
ab einer Temperatur von 800 °C der Fall. Der Gleichgewichtsumsatz an Methan ist 

























Abbildung 5.4: Methanumsatz (UCH4) und Selektivität zu Kohlenmonoxid (SCO) im Gleichge-
wicht bei 1,5 bar, S/C = 3,0 und variabler Temperatur (ϑ) von Methan, Erdgas Nord und 
Biogas 
 
Die in den thermodynamischen Berechnungen angenommenen trockenen Gaszusammen-
setzungen der Ausgangsgase sind in Tabelle 5.1 zusammengefasst. 
 
Tabelle 5.1: Trockene Zusammensetzung der für die Berechung verwendeten Gase 
Gasart CH4 C2H6 C3H8 C4H10 C5H12 C6H14 CO2 N2 O2 
Methan 100 %         
EG-Nordsee 85,6 % 8,9 % 2,3 % 0,65 % 0,1 % 0,02 % 1,64 % 0,54 %  
Biogas 55 %      40 % 4 % 1 % 
 
 
5.4 Rolle des Katalysators 
5.4.1 Grundlagen der Katalyse 
Wilhelm Ostwald fand 1894 eine moderne Definition der Katalyse, die er folgendermaßen 
formulierte [Ost_94]: „Katalyse ist die Beschleunigung eines langsam verlaufenden chemi-
schen Vorgangs durch die Gegenwart eines fremden Stoffes.“ Später präzisierte er diese 
Darstellung folgendermaßen: „Ein Katalysator ist ein Stoff, der die Geschwindigkeit einer 
chemischen Reaktion erhöht, ohne selbst dabei verbraucht zu werden und ohne die endgül-
tige Lage des thermodynamischen Gleichgewichts dieser Reaktion zu verändern.“ Diese 
Aussage besitzt auch nach über 100 Jahren volle Gültigkeit. Durch die Wechselwirkung der 
reagierenden Moleküle mit dem Katalysator wird die Potenzialschwelle (Aktivierungsenergie) 
zwischen Edukten und Produkten abgesenkt, wie für eine simple monomolekulare Reaktion 
A  R in Abbildung 5.5 zu erkennen ist. 




Abbildung 5.5: Reaktionsenthalpie-Schema für die Reaktion A  R a) nicht katalysiert b) 
durch den Katalysator K katalysiert [Kri_93] 
 
Der Reaktionsablauf der beispielhaft dargestellten, katalysierten Reaktion lässt sich in fol-
gende wesentliche Teilschritte gliedern: 
1. A + K ↔ AK Formierung eines Zwischenproduktes des Reaktanten A mit dem 
Katalysator K (= Chemisorption bei heterogen-katalysierten Reaktionen) 
2. AK ↔ RK Reaktion des Zwischenproduktes AK zu einer Zwischenstufe des 
Reaktionsproduktes R mit dem Katalysator (= Oberflächenreaktion bei heterogen- 
katalysierten Reaktionen) 
3. RK ↔ K + R Rückbildung des Katalysators (= Chemodesorption bei heterogen-
katalysierten Reaktionen) 
 
Aus diesem Reaktionsschema kann geschlussfolgert werden, dass durch Reaktion der 
Reaktanten mit Katalysatoren neue Zwischenprodukte entstehen, die 
• abhängig von den eingesetzten Reaktanten und Katalysatoren bei Weiterre-
aktion neue Reaktionsprodukte bilden können (selektive Wirkung) 
• reaktionsfähiger sind als die vormaligen Reaktanten (aktivierungsenergeti-
sche Wirkung) 
• die Reaktanten solcherart näher bringen, dass die Bildungswahrscheinlich-
keit des Übergangszustandes erhöht wird (aktivierungsentropische Wirkung) 
[Kri_93] 
Man unterscheidet in homogen und heterogen katalysierte Reaktionen. Während bei der 
homogenen Katalyse Reaktanten und Katalysator in einer einheitlichen homogenen Phase 
vorliegen, wird bei der heterogenen Katalyse der Katalysator als fester Stoff eingesetzt, 
während die Reaktionspartner gasförmig und/oder flüssig vorliegen. Die Dampfreformierung 
von Methan ist ein typischer Fall einer heterogen katalysierten Gasphasenreaktion. Das hat 
Auswirkungen auf die effektive Reaktionsgeschwindigkeit, weil hemmende Transportvorgän-
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ge von Wärme und Stoff im Katalysator und der umgebenden laminaren Grenzschicht auf-
treten können. Dieses Teilgebiet der Kinetik wird auch Makrokinetik genannt. Es beschäftigt 
sich neben dem zeitlichen Ablauf der chemischen Reaktion (= Mikrokinetik) auch mit dem 
Einfluss makroskopischer Wärme- und Stofftransporteinflüsse. 
 
 
5.4.2 Zusammensetzung, Herstellung und Funktionalität von Katalysatoren 
Die Betrachtung wird hier ausschließlich auf Trägerkatalysatoren beschränkt. In großtechni-
schen Synthesen wird überwiegend diese Katalysatorart eingesetzt. Sie bestehen aus einem 
katalytisch aktiven Material (in den meisten Fällen ein Metall) und einem porösen Körper 
(Träger) [Hag_96]. Die Verwendung eines Trägermaterials, auf dem das teure, aktive Mate-
rial nur in geringen Mengen in hoher Dispersion aufgebracht wird, erlaubt eine immense 
Kosteneinsparung. Jedoch kann das Trägermaterial oft nicht vollständig als inert angesehen 
werden. Durch seine große spezifische Oberfläche beeinflusst es die Aktivität des Katalysa-
tors, kann mit dem aktiven Material reagieren und teilweise in den Reaktionsmechanismus 
eingreifen. Nur in seltenen Fällen ist der exakte Reaktionsmechanismus am Katalysator 
bekannt, daher kann häufig keine klare Trennung zwischen der katalytischen Wirkung des 
aktiven Materials und des Trägers gemacht werden [Vbe_07].  
Die Art und Weise der Herstellung beeinflusst ebenfalls die Aktivität des Katalysators, aber 
auch dessen physikalische Eigenschaften. Die beiden bedeutendsten Herstellungsarten sind 
die Fällung und die Imprägnierung. Bei der Fällung erfolgt eine Mischung von aktivem Mate-
rial und Träger als Salz in einer wässrigen Lösung, welche dann gemeinsam gefällt werden. 
Der so entstandene Feststoff wird nachfolgend getrocknet, geformt, kalziniert und aktiviert 
(reduziert). Die auf diese Weise hergestellten Katalysatoren werden als Vollkatalysatoren 
bezeichnet. Dagegen wird bei der Imprägnierung zuerst der Träger geformt und danach in 
eine Lösung aus dem aktiven Material getaucht. Anschließend wird der getränkte Träger 
wiederum getrocknet, kalziniert und aktiviert. Man nennt diese Katalysatoren auch Schalen-
katalysatoren, weil nur die äußere Schale des Katalysators mit dem aktiven Material besetzt 
und damit aktiv ist [Vbe_04]. Der Verlust an aktivem Katalysatorvolumen relativiert sich 
durch den Effekt der Porendiffusion. Die Nutzung des Kerns eines Katalysatorpartikels wird 
häufig dadurch effektiv verhindert. Katalysatoren für die Dampfreformierung von Methan, die 
in kleintechnischen Reformern stationärer Brennstoffzellensysteme verwendet werden, sind 
in der Regel so klein, dass die aktive Schale des Katalysators sehr weit in die Kernzone 
hineinreicht. Aktive Schale und inaktiver Kern sind geometrisch schwer abzugrenzen und 
daher nicht ohne Komplikationen in einem Modell umsetzbar. Des Weiteren müsste die 
Aktivität des Schalenmaterials gesondert in kinetischen Messungen untersucht werden. 
Normalerweise wird das gesamte Katalysatorpartikel mechanisch aufgeschlossen, klassiert 
und dann die Aktivität des Partikelkollektivs ermittelt. Diese durchschnittliche Aktivität wird 
dann dem gesamten Partikel zugeordnet. Auf diese Art wird im Falle der Schalenkatalysato-
ren eine etwas geringere effektive Reaktionsgeschwindigkeit im Modell berechnet, weil der 
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an sich besser zugänglichen Randzone eine etwas geringere (durchschnittliche) Aktivität 
zugeordnet wird.  
 
Aktive Metalle 
Bei der Dampfreformierung von Kohlenwasserstoffen, von Methan bis zur Naphtha-Fraktion, 
werden Metalle als aktives Material eingesetzt. Die höchste Aktivität weisen Nickel oder 
Edelmetalle wie Rhodium, Ruthenium, Palladium, Iridium oder Platin auf. In der Literatur 
finden sich leicht abweichende Aktivitätsreihen. Drescher zitiert in seiner Dissertation folgen-
de Aktivitätsreihe nach M.S. Spencer [Dre_99]: 
 
Rh > Ru > Ni > Ir > Pd, Pt >> Co, Fe 
 
Dagegen wird von Rostrup-Nielsen folgende Reihenfolge angegeben, die sich auf die kataly-
tische Wirksamkeit von Metallen bezüglich der Dampf- als auch der trockenen Reformierung 
von Methan bezieht [Ros_93a]. 
 
Ru, Rh > Ir > Ni, Pt, Pd 
 
Trotz der höheren Aktivität und des besseren Desaktivierungsverhaltens von Rhodium und 
Ruthenium werden großtechnisch überwiegend Nickelkatalysatoren verwendet, da diese 
weitaus kostengünstiger sind [Ros_93b]. In kleinen Dampfreformern für Brennstoff-
zellensysteme kann dagegen der Einsatz von edelmetallhaltigen Katalysatoren sinnvoll sein, 
da sie dynamischer als großindustrielle Reformer betrieben werden und damit das bessere 
Desaktivierungsverhalten der Edelmetallkatalysatoren eine bedeutendere Rolle spielt. 
Außerdem ist der absolute Katalysatorbedarf geringer, wodurch höhere spezifische 
Katalysatorkosten toleriert werden können. 
Neben der chemischen Zusammensetzung beeinflussen die Größe der Metallfläche, die den 
Reaktanten zur Verfügung steht, und die Dispersion des aktiven Metalls die Aktivität des 
Katalysators. Die Metalldispersion gibt an, welcher Anteil des Gesamtmetallgehaltes an der 
Oberfläche in Form von aktiven Zentren für die Reaktion verfügbar ist [Hag_96]. Als typi-
scher Wert für die Nickeldispersion in Katalysatoren für die Dampfreformierung von Methan 
werden 1 % [Ros_93b] und 2 – 5 % [Vbe_04] genannt. Die Nickelpartikel erreichen Größen 
zwischen 20 – 200 nm [Ros_93b] bzw. 20 – 50 nm [Vbe_04]. Für den optimalen Nickelgehalt 
werden je nach Trägermaterial Masseanteile zwischen 10 und 15 % genannt. Katalysatoren 
für das Vorreforming, die bei Temperaturen unterhalb von 550 °C höhere Kohlenwasserstof-
fe rußfrei umsetzen, können Masseanteile von 30 – 70 % erreichen [Hil_02, Chr_96]. Eine 
Erhöhung des Nickelanteils verringert trotz steigender Nickeloberfläche die Dispersion des 
Nickels im Katalysator, wodurch die Aktivität verringert wird [Vbe_04]. Zusätzlich beeinflusst 
die Kristallstruktur des Metalls die Aktivität der Katalysatoren. So wurde festgestellt, dass die 
Aktivität einer dicht angeordneten Kristallstruktur (111) bei Nickel geringer ist als bei den 
lockerer koordinierten Strukturen (100 und 110) [Dre_99].  
5 Grundlagen der Dampfreformierung von Methan 
34 
Außerdem kann die Aktivität durch Kombination von verschiedenen aktiven Metallen gestei-
gert werden. So zeigen Studien von Hou et al., dass die Aktivität von Nickelkatalysatoren 
bezüglich der CO2-Reformierung von Methan durch einen geringen Anteil Rhodium gegen-
über reinen Nickel- und Rhodiumkatalysatoren gesteigert werden konnte [Hou_03]. Zu 
ähnlichen Ergebnissen kommt eine Untersuchung von Luna et al. an Ni/Rh-Katalysatoren für 
die Dampfreformierung [Lun_99]. 
Während der Herstellung wird Nickel oxidiert und damit inaktiv. Deswegen muss der Kataly-
sator während der Inbetriebnahme reduziert werden. Als Reduktionsmittel dienen Wasser-
stoff, Dampf-Wasserstoff-Gemische, Ammoniak, Erdgas oder höhere Kohlenwasserstoffe 
(Ethan, Propan und Butan). Letztere werden nur wenn es unumgänglich ist und unter höchs-
ter Vorsicht verwendet [Twi_96]. Twigg weist darauf hin, dass Nickelkatalysatoren, wenn sie 
unter typischen Betriebsbedingungen eines Reformers mit reinem Wasserdampf in Berüh-
rung kommen, teilweise reoxidiert werden können. Dieser Zustand tritt bei An- und Abfahr-
vorgängen auf, wenn der Reformer für eine gewisse Zeit mit Dampf gespült wird. Die Aktivi-
tät des Katalysators wird dadurch gemindert und kann erst durch vollständige Reduktion 
wieder auf die Ursprungsaktivität gebracht werden [Twi_96]. 
 
Träger 
Das Trägermaterial erfüllt eine Reihe wichtiger physikalischer und chemischer Eigenschaf-
ten. Einen Überblick gibt Tabelle 5.2. 
 
Tabelle 5.2: Eigenschaften von Katalysatorträgern [Hag_96] 
Physikalische Eigenschaften Chemische Eigenschaften 
Spezifische Oberfläche (Aktivität) 
Wechselwirkung mit aktiven Komponenten 
(Selektivität) 
Porosität (Wärme- und Stofftransport) 
Katalysatordesaktivierung (Stabilisierung 
gegen Sintern und Vergiftung) 
Partikelgröße und –form (Porendiffusion, 
Druckverlust) 
Spezielle Aktivität 
Mechanische Festigkeit (Abrieb, Haltbar-
keit) 
 




An erster Stelle muss die spezifische Oberfläche zur Verfügung gestellt werden, da die 
Aktivität eines Katalysators generell mit zunehmender spezifischer Oberfläche steigt. Oft 
sinkt jedoch die Selektivität bei vergrößerten katalytischen Oberflächen [Hag_96]. Porosität 
und Partikelgröße bestimmen den Wärme- und Stofftransport sowohl im Katalysator als auch 
im Reaktor und haben dadurch Einfluss auf die Makrokinetik. Für eine akzeptable Standzeit 
(Brennstoffzellen-Mini-BHKW sollen eine Lebensdauer von 40.000 Betriebsstunden errei-
chen) sind eine gute mechanische und thermische Stabilität des Trägermaterials wichtig.  
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Van Beurden nennt folgende Trägermaterialien, die bei der Dampfreformierung verwendet 
werden können: α- und γ-Al2O3, MgO, MgAl2O4, SiO2, ZrO2 und TiO2 [Vbe_04]. Nach Twigg 
kann neben reinem α-Al2O3 eine Mischung aus Al2O3 und hydratisiertem Zement in Form 
von porösem Kalziumaluminat zum Einsatz kommen. Dieses hat einen weniger aziden 
Charakter als pures α-Al2O3 und ist deswegen weniger rußbildungsfördernd. Siliziumdioxid 
macht zwar den Träger stabiler, kann aber, da es sich unter hohen Temperaturen und 
Dampfdrücken verflüchtigt, nur in sehr kleinen Anteilen dem Träger beigemengt werden. 
Magnesiumoxid kann nur eingeschränkt verwendet werden, da es in Gegenwart von Was-
serdampf hydriert werden und somit den Katalysator schwächen kann [Twi_96].  
 
MgO + H2O ↔ Mg(OH)2 Gl. 5.19 
 
Das Gleichgewicht der Reaktion 5.19 verlagert sich bei hohen Temperaturen auf die rechte 
Seite, sodass Magnesiumoxid eher bei Katalysatoren für das Vorreforming Verwendung 
findet. Da Magnesiumoxid basischen Charakter aufweist, fördert es die Aktivierung von 
Wasserdampf. Er wird leichter in die reaktiven Bestandteile OH und H dissoziiert.  
Saures Trägermaterial fördert dagegen die Zersetzung von Methan, was sich primär aktivi-
tätssteigernd auswirkt, gleichzeitig jedoch die Gefahr des Auftretens von Crackreaktionen 
steigert.   
 
Promotoren 
Promotoren haben selbst keine katalytische Wirkung, beeinflussen jedoch die Aktivität von 
Katalysatoren. Sie werden folgendermaßen unterteilt [Hag_96]: 
 
1. Strukturpromotoren – erhöhen die Selektivität durch Beeinflussung der aktiven Kata-
lysatoroberfläche 
2. Elektronische Promotoren – beeinflussen die chemische Bindung der Adsorbate 
3. Texturpromotoren – erhöhen die Stabilität des Katalysators gegenüber Versinterung 
4. Katalysatorgiftresistente Promotoren – schützen die aktive Phase gegenüber Kata-
lysatorgiften 
 
Oft überlagern sich die vier genannten Effekte, sodass nicht in jedem Fall eine saubere 
Trennung möglich ist. Die Entwicklungsbemühungen konzentrieren sich bei der Dampfre-
formierung von Methan auf die Unterdrückung der Rußbildung auf dem Katalysator, um so 
die Standzeit zu verbessern, insbesondere bei Prozessen wo ein niedriges S/C angestrebt 
wird. Dies wird vor allem durch Zugabe alkalischer Metalle erreicht, hervorzuheben wäre hier 
Kalium, was allerdings in den meisten Fällen eine Verringerung der Aktivität nach sich zieht. 
Aus diesem Grund wird an alternativen Promotoren (MoO3) zur Senkung der Rußbildungs-
gefahr geforscht, die gleichzeitig die Aktivität erhöhen [Bor_97].  
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6 Reaktionskinetik der Dampfreformierung von Methan 
kommerzieller Katalysatoren 
6.1 Kinetik der Dampfreformierung von Methan 
Aufgrund des frühen industriellen Interesses an der Dampfreformierung von Erdgas zur 
Herstellung von Wasserstoff für die Ammoniaksynthese und der daraus resultierenden 
Notwendigkeit einer mathematischen Beschreibung des Prozesses wurden bereits in den 
1950er Jahren erste kinetische Untersuchungen an Nickelkatalysatoren durchgeführt 
[Ake_55]. Das Interesse verstärkte sich in den folgenden Jahrzehnten, wobei größeres 
Augenmerk auf verfälschende Diffusionseinflüsse gelegt wurde. Um diesen vorzubeugen, 
wurden Messungen an unkonventionellen Kontakten vorgenommen (z.B. Nickeldrähte) oder 
aufwändige Laborreaktoren (Differentialreaktoren) verwendet [Ren_72]. Die Komplexität der 
kinetischen Ansätze nahm im Laufe der Jahre generell zu. Während zu Beginn der wissen-
schaftlichen Untersuchungen noch einfache Potenzansätze dominierten, wurden nach und 
nach immer mehr Ansätze vom Langmuir-Hinshelwood (LH)- und Langmuir-Hinshelwood-
Hougen-Watson (LHHW)-Typ publiziert. Den Höhepunkt dieser Entwicklung stellt die Arbeit 
von Xu und Froment dar. Auf der Grundlage intensiver experimenteller Arbeiten wurde ein 
detaillierter Reaktionsmechanismus mit 13 Reaktionsschritten publiziert [Xu_89]. In jüngerer 
Zeit wurde von Iglesia und Wei [Igl_04a, Igl_04b] durch Nutzung von Isotopeneffekten ein 
neuer, einfacher kinetischer Ansatz gefunden. Sie postulierten die dissoziative Adsorption 
von Methan als geschwindigkeitsbestimmenden Teilschritt und kamen so zu sehr ähnlichen 
kinetischen Ansätzen für die Dampfreformierung, die trockene Reformierung und die kataly-
tische Pyrolyse von Methan.  
In Tabelle 6.1 sind einige wichtige kinetische Ansätze für die Dampfreformierung von Methan 
aus der Literatur zusammengetragen. Dabei bezeichnen r1 und r2 die Reaktionen von Me-
than mit Wasserdampf zu Kohlenmonoxid (Gl. 5.1) bzw. zu Kohlendioxid (Gl. 5.2), r3 stellt 
die Shiftreaktion (Gl. 5.3) dar. Ein Vergleich zeigt nur wenige Gemeinsamkeiten und an 
einigen wichtigen Stellen sogar große Unterschiede. Sie lassen sich folgendermaßen zu-
sammenfassen: 
• Weitgehend besteht Einigkeit darüber, dass die Reaktion erster Ordnung gegenüber 
Methan abläuft [Ake_55, Atr_69, Bod_68, Igl_04a, Igl_04b, Mün_81, Ren_72, 
Ros_72, Sol_92]. Xu und Froment unterstellen einen Langmuir-Hinshelwood-
Mechanismus, der eine Hemmung der Reaktionsgeschwindigkeit durch zunehmen-
de Oberflächenbelegung durch adsorbiertes Methan einschließt [Xu_89].  
• Darüber hinaus besteht Konsens darüber, dass die Nebenprodukte der Reaktion 
(CO und CO2) die Reaktionsgeschwindigkeit nicht beeinflussen [Ake_55, Atr_69, 
Bod_68, Ded_82, Igl_04a, Igl_04b, Mün_81, Ren_72, Ros_72]. Kinetische Ansätze 
vom LH- oder LHHW-Typ gehen mitunter von konkurrierender Adsorption aus 
[Ded_82, Sol_92, Xu_89]. 
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Tabelle 6.1: Kinetische Ansätze der Dampfreformierung von Methan 
Reaktionsordnung 
Referenz Kinetischer Ansatz 
Katalysa-
tor 
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• Der Einfluss des Wasserdampfpartialdrucks dagegen wird abweichend angegeben. 
Während fünf Arbeitsgruppen Wasserdampf keinerlei Einfluss auf die Reaktionsge-
schwindigkeit beimessen [Ake_55, Atr_69, Bod_68, Igl_04a, Igl_04b, Mün_81], 
schreiben ihm zwei Autoren einen negativen Effekt zu [Ren_72, Ros_72].  
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DeDeken et al. erkennen dem Wasserdampf eine positive Wirkung zu [Ded_82], und 
schließlich wird von zwei Autoren eine nichtmonotone Abhängigkeit der Reaktions-
geschwindigkeit vom Wasserdampfpartialdruck postuliert [Sol_92, Xu_89]. Die Ar-
beitsgruppe um Elnashaie untersuchte dieses Phänomen mittels vergleichender 
Auswertung verschiedener kinetischer Ansätze [Bod_68, Ded_82, Xu_89]. Bei ge-
ringen Wasserdampfpartialdrücken ist die Reaktionsordnung bezüglich Wasser-
dampfs positiv, bei höheren negativ und verläuft bei sehr hohen Werten asympto-
tisch gegen null. Davon ausgehend wurde numerisch ein optimaler Wasserdampf-
partialdruck am Eingang industrieller Reformer ermittelt und anhand experimenteller 
Werte verifiziert [Eln_90]. 
• Zur Wirkung des Wasserstoffpartialdrucks werden ebenfalls ambivalente Aussagen 
getroffen. Fünf Autoren vertreten die Meinung, dass sich Wasserstoff negativ auf die 
Reaktionsgeschwindigkeit auswirkt [Atr_69, Bod_68, Ded_82, Sol_92, Xu_89], 
Rennhack und Heinisch unterstellen einen leicht positiven Effekt [Ren_72], schließ-
lich wird von vier Arbeitsgruppen jeglicher Einfluss ausgeschlossen [Ake_55, 
Igl_04a, Igl_04b, Mün_81, Ros_72]. 
• Die angegebenen Werte für die Aktivierungsenergie schwanken stark im Bereich 
zwischen 29 und 364 kJ/mol. Sehr kleine Werte legen die Vermutung nahe, dass 
während der Experimente Porendiffusionshemmung auftrat. 
• Fünf der zehn ausgewählten kinetischen Ansätze berücksichtigen die Verlangsa-
mung der Reaktionsgeschwindigkeit, wenn sich die aktuelle Zusammensetzung dem 
bei dieser Temperatur gültigen Gleichgewicht nähert [Bod_68, Ded_82, Igl_04a/b, 
Sol_92, Xu_89]. Bei den übrigen Ansätzen ist es möglich, dass bei langen Reakti-
onsdauern der Gleichgewichtsumsatz im mathematischen Modell überschritten wird. 
• Weiterhin bestehen Unterschiede bei der Wahl der Reaktionen, die das einfache 
Reaktionssystem der Dampfreformierung von Methan beschreiben. Häufig wird die 
Reaktion von Methan mit Wasserdampf zu Kohlenmonoxid und Wasserstoff (Gl. 5.1) 
als kinetisch kontrolliert angesehen, während die Shiftreaktion (Gl. 5.3) als im 
Gleichgewicht befindlich betrachtet wird [Ake_55, Atr_69, Igl_04a/b, Mün_81, 
Ren_72, Ros_72]. Es gibt aber auch noch andere Varianten, die die Reaktion von 
Methan zu Kohlendioxid als kinetisch kontrolliert und die Shiftreaktion als Gleichge-
wichtsreaktion ansehen [Bod_68] oder mehrere Reaktionen mit einer definierten Ki-
netik beschreiben [Ded_82, Sol_92, Xu_89]. Eine Sonderstellung nimmt die Arbeit 
von Xu und Froment ein. In ihr werden alle drei Reaktionen als kinetisch limitiert be-
trachtet, wodurch das Reaktionssystem überbestimmt ist. Eine Gesamtübersicht gibt 
Tabelle 6.2. 
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Tabelle 6.2: Reaktionspfade der ausgewerteten kinetischen Ansätze 
Fall Reaktionsschema Kinetik / Gleichgewicht Quellen 
1 
 
Gl. 5.1 kinetisch kontrolliert 






Gl. 5.2 kinetisch kontrolliert 


















Es existiert für die Dampfreformierung von Methan eine größere Anzahl von kinetischen 
Ansätzen, von denen eine Auswahl in dieser Arbeit zusammengefasst wurde. Die strukturel-
len Unterschiede überwiegen bei weitem die Gemeinsamkeiten. Zusätzlich muss davon 
ausgegangen werden, dass eine an einem bestimmten Katalysator gemessene Kinetik nicht 
ohne weiteres auf einen anderen übertragen werden kann. Dazu tragen vor allem die man-
nigfaltigen Einflussmöglichkeiten durch z.B. das aktive Metall, dessen Oberflächenkonzent-
ration, Kristallgröße und -struktur, das Trägermaterial sowie die Promotoren auf die Aktivität 
des Katalysators bei. Somit bleibt festzuhalten, dass eine direkte Verwendung eines kineti-
schen Ansatzes aus der Literatur auf einen anderen als den bei der Bestimmung der Kinetik 
untersuchten Katalysator absolut willkürlich ist und das darauf basierende Modell nur zwei-
felhafte Ergebnisse zeitigen kann. 
6 Reaktionskinetik der Dampfreformierung von Methan kommerzieller Katalysatoren 
40 
6.2 Laborreaktoren zur Ermittlung der Reaktionskinetik 
Die Reaktionsgeschwindigkeit beschreibt den Zusammenhang zwischen Reaktionsfortschritt 
mit der Zeit bezogen auf die Katalysatormasse, das -volumen oder auch die -oberfläche. 
Während Prozesssimulationen oft nur mit dem chemischen Gleichgewicht arbeiten, ist die 
Kenntnis der Kinetik unabdingbar, wenn ein Reaktor ausgelegt werden soll. 
Für die Messung der Reaktionskinetik stehen unterschiedliche Laborreaktoren zur Verfü-
gung, die ihre spezifischen Vor- und Nachteile haben. Weekman untersuchte die Eignung 
der jeweiligen Reaktoren zur Bestimmung akkurater Daten der Reaktionsgeschwindigkeit 
[Wee_74]. Für seine Betrachtungen wählte er ein sehr anspruchsvolles Beispiel, das viele 
Schwierigkeiten bei der Ermittlung kinetischer Daten aufweist. 
  
Physikalische Natur der Edukte: Dampf und Flüssigkeit (weiter Siedebereich) bei Re-
aktionsbedingungen 
Chemische Natur der Edukte: Komplexe Zusammensetzung mit multiplen Reakti-
onspfaden – stark endotherme Reaktionen 
Katalysator: Stark zerkleinert, schnell alternd unter Reaktionsbe-
dingungen, hoch aktiv. 
 
Die Laborreaktoren wurden auf die folgenden Eigenschaften untersucht: 
 
1. Probenahme und Analyse der Produktzusammensetzung 
2. Möglichkeit des isothermen Betriebs 
3. Messung der Verweilzeit 
4. Verfälschung der Selektivität durch schnelle Katalysatoralterung 
5. Komplexität und Kosten des konstruktiven Aufbaus 
 
Als Ergebnis der Untersuchung wird aufgezeigt, dass nur in sehr seltenen Fällen ein Reak-
tortyp für ein Reaktionssystem ausschließlich positive Eigenschaften aufweist. Oft ist es 
ratsam, kinetische Daten für ein Reaktionssystem in mehreren Reaktortypen zu generieren 
und zu vergleichen. 
In Tabelle 6.3 ist die Eignung verschiedener Laborreaktoren für ein zu untersuchendes 
Reaktionssystem mit nur einer fluiden Phase und einem zerkleinerten nicht alternden Kata-
lysator wiedergegeben [Wee_74]. Es entspricht weitgehend der in dieser Arbeit untersuchten 
Methan-Wasserdampf-Reformierung. 
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- + 0 ++ 
Integralreaktor  
(Festbett) 
++ - + ++ 
Diskontinuierlicher Rühr-
kessel 
0 ++ ++ ++ 
Festbettreaktor  
mit Rührer 
-- ++ ++ + 
Kontinuierlicher . Rühr-
kessel 
0 ++ ++ + 
Flugstromreaktor + - + + 
Reaktor mit Katalysator-
rezirkulation 
+ ++ ++ - 
Pulsreaktor ++ + -- ++ 
 
Es zeigt sich auch in diesem speziellen Fall, dass es praktisch nicht möglich ist, einen opti-
malen Laborreaktor zu finden. Ein recht guter Kompromiss ist die Verwendung eines einfach 
aufgebauten Integralreaktors. Dieser kommt für heterogen katalysierte Gasreaktionen sehr 
häufig zum Einsatz. Um die Auswertung so einfach wie möglich zu gestalten, wird die Strö-
mung als perfekt geordnet mit einer konstanten Geschwindigkeit („Pfropfenströmung“) 
angenommen. Diese Annahmen erfordern eine relativ hohe Gasgeschwindigkeit und ein 
Durchmesserverhältnis Rohr/Partikel von mindestens acht [Mea_70]. Allerdings sollten zu 
große Rohrdurchmesser ebenfalls vermieden werden, weil ansonsten die Gefahr des Auftre-
tens radialer Konzentrations- und Temperaturprofile besteht, die wiederum die Auswertung 
der experimentellen Daten erschweren. Aus diesem Grund sind axiale Gradienten ebenso 
zu vermeiden. Bei stark wärmegetönten Reaktionen ist das sehr schwer zu erreichen, hier 
kann man sich mit einer Katalysatorverdünnung behelfen. Diese sollte nicht zu exzessiv 
ausfallen, da es sonst durch Kanalbildung leicht dazu kommen kann, dass die Fluidstrom-
linien nicht die gleiche Anzahl an Katalysatorpartikeln treffen. Die Verwendung eines ebenso 
einfach aufgebauten Differentialreaktors erfordert eine sehr hohe Genauigkeit der Gasanaly-
se, da die Konzentrationsunterschiede zwischen Ein- und Austritt sehr klein sind. Theore-
tisch müssten sie nahe null sein, was eine Analyse praktisch unmöglich macht. 
































































Abbildung 6.1: Zusammenhang zwischen Reaktortyp und Auswertungsmethode [Fro_90] 
 
Ausgehend vom Reaktortyp, mit dem die experimentellen Daten ermittelt wurden, kann man 
die Auswertungsmethode herleiten. Alle gradientenfreie Reaktoren (Differentialreaktor, 
Rührkessel und Festbettreaktoren mit Rührer) liefern direkt eine experimentell ermittelte 
Reaktionsgeschwindigkeit. Sie ist bezogen auf die Temperatur und die Gaszusammenset-
zung im Reaktor. Bei der Auswertung wird ein kinetischer Ansatz vorgegeben und dieser auf 
die Wertekombinationen für Temperatur und Gaszusammensetzung der Messreihe ange-
wendet. Stimmen die experimentellen mit den vorhergesagten Reaktionsgeschwindigkeiten 
überein, ist ein richtiger Ansatz gewählt worden. Integralreaktoren geben hingegen den 
Zusammenhang zwischen Umsatz und dem Verhältnis von Katalysatormasse und Ein-
gangsmolenstrom der untersuchten Komponente wieder. Nun gibt es zwei Möglichkeiten: 
Entweder wird die Umsatzfunktion differenziert, dann erhält man wieder direkt eine experi-
mentell ermittelte Reaktionsgeschwindigkeit, oder man integriert den gewählten kinetischen 
Ansatz und vergleicht das Integral mit dem experimentellen Verlauf des Umsatzes.  
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6.3 Eigene Messungen zur Reaktionskinetik 
Da in der Literatur eine große Bandbreite kinetischer Ansätze zur Beschreibung der katalyti-
schen Dampfreformierung von Methan zur Verfügung steht und die willkürliche Auswahl 
eines Ansatzes zu unsicher ist, wurden an einigen ausgewählten Katalysatoren eigene 
Messungen durchgeführt.  
 
 
6.3.1 Verwendete Katalysatoren 














Nickel Al2O3, CaO Kugel dp = 4,16 mm 0,436 0,432 
2 Rh/Al2O3-CaO Rhodium Al2O3, CaO Kugel dp = 4,06 mm 0,446 0,418 
3 Ni/MgO Nickel MgO Zylinder 
dp = 1,5 mm 
hp = 1,5 mm 
0,480 0,322 
4 Ni/Al2O3 Nickel Al2O3 Kugel dp = 2,2 mm 0,529 0,430 
5 Ni/Al2O3-ZrO Nickel Al2O3, ZrO Zylinder 
dp = 1,5 mm 





Nickel Al2O3, CaO Zylinder 
dp = 3 mm 
hp = 3 mm 
0,467 0,341 
 
Zur Untersuchung wurden ausschließlich kommerziell verfügbare Katalysatoren herangezo-
gen, die für die Wasserdampfreformierung von Methan entwickelt wurden. Überwiegend wird 
Nickel aus Kostengründen verwendet. Rhodium ist zwar aktiver, muss aber sehr sparsam 
verwendet werden, um eine Kostenexplosion zu vermeiden. In Tabelle 6.4 werden die Kata-
lysatoren kurz vorgestellt. Um die Interessen der Hersteller zu wahren, wird darauf verzichtet 




Die Versuche zur Ermittlung der kinetischen Parameter der Methan-Wasserdampf-
Konvertierung wurden an der NTNU (Norwegische Technische Naturwissenschaftliche 
Universität) Trondheim im Rahmen eines EU-finanzierten Forschungsaufenthaltes durchge-
führt. Am Department of Chemical Engineering stand dafür ein Reaktor mit der notwendigen 
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Ausstattung zur Verfügung. Die Dampfreformierung benötigt neben dem Reaktor ein Ver-
dampfersystem, das die benötigte Menge Wasserdampf kontinuierlich zur Verfügung stellte. 
Damit verbunden war eine Wasserdosierung für sehr kleine Mengen. Außerdem ist eine 
Beheizung der Gasleitungen erforderlich, um ein Auskondensieren des Wasserdampfs zu 
verhindern. Zudem kamen ein Gasdosiersystem und ein Gasanalysegerät zum Einsatz. 
Dabei handelte es sich um einen Mikrogaschromatographen. Abbildung 6.2 zeigt eine 
schematische Darstellung des Versuchsaufbaus. 
Abbildung 6.2: Versuchsaufbau zur Ermittlung der kinetischen Parameter 
 
Der Reaktor wurde als Integralreaktor betrieben, das heißt mit einer relativ großen Katalysa-
tormenge bezogen auf den Gasmolenstrom und damit hohen Umsätzen. Der jeweils getes-
tete Katalysator wurde zerkleinert und in der Partikelklasse von 250 bis 500 µm mit einer 
Verdünnung in der gleichen Partikelklasse in den Reaktor eingebracht. Ziel der Zerkleine-
rung war die Vermeidung von Konzentrationsgradienten im Katalysatorpartikel. Die Verdün-
nung bestand aus inertem α-Al2O3, das zuvor aus Pulver (d < 1 µm) zu Tabletten gepresst, 
dann zerkleinert und klassiert wurde. Durch die Verdünnung sollte das Auftreten von Tempe-
ratur- und Konzentrationsgradienten verhindert werden. Die Mischung aus Katalysator und 
Verdünnung wurde von Aluminiumoxidwolle gehalten und auf ein Trägersieb aufgebracht. 
Das Gas, eine Mischung bestehend aus Methan, Wasserdampf, Wasserstoff und Argon, 
durchströmte den Reaktor von oben nach unten. Wasserstoff wurde zugegeben, um eine 
Oxidation der untersuchten Katalysatoren zu verhindern. Argon wurde zusammen mit flüssi-
gem Wasser dem Verdampfer zugeführt und sorgte für einen gleichmäßigen Transport durch 
den Verdampfer. Direkt unter dem Trägersieb befand sich ein Thermoelement, das die 
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6.3 ist der Aufbau des verwendeten Reaktors dargestellt. Durch die hohe Masse und da-
durch thermische Trägheit des Systems sollten zumindest zeitliche Schwankungen der 
Temperatur im Reaktor ausgeschlossen sein. Die genauen Prozessbedingungen und einge-
setzten Mengen an Katalysator und Inertmaterial sind in Tabelle 6.5 festgehalten.  
 
 
Abbildung 6.3: Integralreaktor zur Ermittlung der kinetischen Parameter 
 
Tabelle 6.5: Versuchsbedingungen der kinetischen Analyse 
Katalysatormasse 20 mg 
Masse Inertmaterial 200 mg 
Partikeldurchmesser 250 bis 500 µm 
Temperatur 600 bis 750 °C 
Temperaturschritt zwischen zwei Messreihen 25 K 
Druck 1,2 bar  
Molverhältnis von Wasserdampf zu Kohlen-
stoff (S/C) 
≈ 4 
Raumgeschwindigkeit Bis 1.000.000 h-1 
Rohgaszusammensetzung 
CH4 16,5 % 
H2O 65 % 
Ar 6,3 % 
H2 12,2 % 
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Vor den Messreihen wurde jeweils ein Nullversuch durchgeführt, bei dem der Reaktor nur 
mit Verdünnungsmaterial und Alumiumoxidwolle befüllt wurde. Dabei wurden keine Methan-
umsätze registriert, das heißt, weder das Inertmaterial noch die Katalysatorwand besitzen 
eine relevante katalytische Funktion. Nach der Befüllung des Reaktors mit der Mischung aus 
Katalysator und Verdünnung wurde der Katalysator mit einem Gemisch aus 50 % Argon und 
50 % Wasserstoff für fünf Stunden bei 700 °C reduziert. Anschließend erfolgte eine Stabili-
sierung des Katalysators mit der standardmäßig verwendeten Rohgaszusammensetzung 
(siehe Tabelle 6.5) bei 650 °C für 24 Stunden. Nach Einstellen eines neuen Rohgasvolu-
menstroms und einer neuen Reaktionstemperatur wurde der Reaktor für eine Stunde bei 
diesen Bedingungen belassen. Danach wurde die Prozessgaszusammensetzung alle drei 
Minuten bestimmt und der Mittelwert von zehn Messwerten gebildet.   
 
Abbildung 6.4: Ergebnis der kinetischen Untersuchung an Ni/Al2O3-CaO (Kug.);  
a) Methanumsatz (UCH4) b) Kohlendioxidausbeute (ACO2) 
 
Als Ergebnis wurden je 20 Wertepaare für den Methanumsatz und die Kohlendioxidausbeute 
in Abhängigkeit des Verhältnisses Katalysatormasse zu Eingangsmolenstrom Methan je 
Katalysator erhalten. In Abbildung 6.4 werden als Beispiel die gewonnenen Resultate des 
(ursprünglich) kugelförmigen Nickelkatalysators auf Aluminium- Kalziumoxidträger (Ni/Al2O3-
CaO) gezeigt. Zur Verbesserung des Verständnisses wurden Messpunkte konstanter Tem-
peratur mit gestrichelten Linien verbunden. Es ist gut zu erkennen, dass mit höherer Tempe-
ratur sowohl der Methanumsatz als auch die Kohlendioxidausbeute zunehmen. Jedoch wird 
bei sehr hohen Temperaturen die Kohlendioxidausbeute begrenzt, weil dann über die Was-
sergasshiftreaktion mehr Kohlenmonoxid gebildet wird. 
 
 
6.3.3 Auswertung der experimentell gewonnenen Daten 
Wie an anderer Stelle bereits festgehalten, ist es für die Bestimmung der intrinsischen Kine-
tik sehr wichtig, dass die Messungen unverfälscht von Wärme- oder Stofftransporteinflüssen 
durchgeführt werden. Es gibt einige praktische Möglichkeiten, solche Einflüsse zu vermin-
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porteinflüssen und die Katalysatorverdünnung mit dem Ziel der Ausschaltung von Gradien-
ten im gesamten Katalysatorbett, wurden in den Experimenten angewendet. Andere experi-
mentelle Optionen wie die Verwendung verschiedener Katalysatorpartikelgrößen, höherer 
Durchflüsse, anderer z.B. besser wärmeleitfähiger Verdünnungsmaterialien oder gar zusätz-
liche Messungen in einem anderen Reaktortyp konnten nicht durchgeführt werden, weil der 
Forschungsaufenthalt in Trondheim zeitlich begrenzt war.  
Trotz aller Präventionsmaßnahmen kann man nicht sicher sein, ob es nicht doch Verfäl-
schungen durch Stoff- und Wärmetransportphänomene gegeben hat. Es existiert eine Reihe 
von Möglichkeiten, die getroffenen Annahmen eines gradientenfreien Betriebs im Einzelnen 
zu prüfen. Teilweise ist es möglich, gegebenenfalls die Messwerte zu korrigieren. Dabei ist 
es für die Prüfung wichtig, dass ein Kriterium gefunden wird, das sich aus messbaren und 
berechenbaren Größen bestimmen lässt. Eine Zusammenfassung dieser Phänomene und 
Möglichkeiten zur Einschätzung, ob sie signifikanten Einfluss auf die gemessene Reaktions-
kinetik haben, geben Mears [Mea_71], Froment und Bischoff [Fro_90] sowie Kaptejin und 
Moulijn [Kap_97]. 
 
Tabelle 6.6: Idealbedingungen für Laborreaktoren 
 Annahme Störendes Phänomen / limitierender Faktor 




3 Kein Einfluss durch Verdünnung Senkung des Umsatzes bei ungleichmäßiger Verteilung 
4 Konstanter Druck Druckverlust bei Durchströmung 
5 Kein ∆c zwischen Gas und 
Partikel 
Diffusion in der Grenzschicht 
6 Kein ∆T zwischen Gas und 
Partikel 
Wärmeübergang in der Grenzschicht 
7 Kein ∆c im Partikel Diffusion in den Poren 
8 Kein ∆T im Partikel Wärmeleitung im Katalysatorpartikel 
9 Isothermes Katalysatorbett Wärmeübertragung von der Reaktorwand an das  Katalysatorbett 
 
Die getroffenen Annahmen wurden mit Hilfe geeigneter Kriterien untersucht. Sie werden 
nachfolgend für jeden Fall kurz vorgestellt. 
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1) Pfropfenströmung – axiale Dispersion 
 
Die Modellvorstellung „Pfropfenströmung“ 
geht davon aus, dass die Verweilzeit als 
Quotient aus Katalysatorvolumen und Gasvo-
lumenstrom bestimmt wird. Im Katalysatorbett 
wird diese Annahme durch Dispersion von 
Gaskomponenten gestört. Für Edukte, deren 
Konzentrationen im Verlauf des Reaktors 
abnehmen, wird die Verweilzeit geringer. Es 
findet zusätzlich zur Konvektion ein diffusiver Stofftransport in Richtung Austritt statt.   
Bei Produkten gilt genau das Gegenteil, hier erhöht sich die Verweilzeit. Gierman [Gie_88] 
entwickelte ein Kriterium, das ein minimales Betthöhe-Partikeldurchmesser-Verhältnis 













8  Gl. 6.1 
 
Dieses Verhältnis weist bei den durchgeführten Versuchen einen Wert von ca. 6,3 auf. Je 
nach Bodensteinzahl und Umsatz errechnen sich für die rechte Seite Werte zwischen 0,6 
und 5,3. Das bedeutet für die ermittelten Messwerte, dass selbst im ungünstigsten Fall die 
Strömung durch axiale Dispersion (gerade noch) nicht signifikant beeinflusst wird. 
 
2) Pfropfenströmung – Randgängigkeit 
 
Durch die lokale Verteilung der Bettporosität 
kommt es zu einer lokalen Geschwindigkeitsver-
teilung in einem durchströmten Rohrreaktor. An 
der Rohrwand ist die lokale Bettporosität am 
größten, hier gibt es nur punktförmigen Kontakt 
zwischen Partikel und Rohrwand, wenn die Parti-
kel kugelförmig sind. Bei einem halben Partikel-
durchmesser existiert das Minimum der lokalen 
Bettporositätsverteilung. In Richtung Rohrmitte 
vergleichmäßigt sich diese Verteilung. Mit der lokalen Bettporositätsverteilung geht eine 
Verteilung der lokalen Gasgeschwindigkeit einher. Die Geschwindigkeit ist in Wandnähe am 
höchsten. Mears [Mea_70] gibt für das Verhältnis aus Rohr- und Partikeldurchmesser einen 
Wert größer 8 vor, wenn die Randgängigkeit keinen signifikanten Einfluss haben soll und 
Pfropfenströmung angenommen werden kann. 
 
Abbildung 6.5: Pfropfenströmung / axiale 
Dispersion 
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Die Messungen wurden in einem Rohrreaktor mit einem Innendurchmesser von 8 mm 
durchgeführt, der Partikeldurchmesser betrug 250 bis 500 µm. Daraus folgt ein Rohr- zu 
Partikeldurchmesserverhältnis von mindestens 16, sodass die Randgängigkeit keine Rolle 




Eine große Menge an Verdünnungsmaterial 
erhöht die Wahrscheinlichkeit, dass ein Teil 
des Gases das Katalysatorbett in einer Zone 
mit relativ wenig aktivem Material durch-
strömt. Der Gesamtumsatz wird dadurch 
negativ beeinflusst. Berger et al. [Ber_02] 
entwickelten ein allgemein anwendbares 
Kriterium, das abhängig vom gemessenen 
Umsatz unter Verwendung von Verdün-
nungsmaterial (U), der Höhe des Katalysa-
torbettes (hbed) und des Partikeldurchmes-
sers (dp) unter Vorgabe einer tolerierten Abweichung des Umsatzes den maximal erlaubten 
Volumenanteil des Inertmaterials am Gesamtvolumen (b) definiert. Üblich ist die Tolerierung 
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Die Messungen wurden bei einer 10-fachen Katalysatorverdünnung (gravimetrisch) durchge-
führt. Wenn vorausgesetzt wird, dass die Dichte des Inertmaterials (α-Al2O3) ähnlich der der 
Katalysatorpartikel ist, erhält man für den Volumenanteil der Verdünnung (b) einen Wert von 
ca. 0,9. Nach Gl. 6.3 sind abhängig vom erreichten Umsatz aber nur Werte zwischen 0,24 
und 0,49 erlaubt. Ein negativer Einfluss der Verdünnung auf den gemessenen Gesamtum-
satz ist möglich, wenn die Mischung nicht vollständig homogen war. Dieser Fakt lässt sich 
nachträglich nicht überprüfen und die gegebenenfalls vorhandene Verfälschung der abgelei-
teten Kinetik auch nicht korrigieren. 
Abbildung 6.7: Verdünnungseinfluss 
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4) Konstanter Druck 
 
Die Messergebnisse können nur ausgewer-
tet werden, wenn im Reaktor ein annähernd 
konstanter Druck geherrscht hat. Eine durch-
strömte Schüttung verursacht aber immer 
einen gewissen Druckverlust. Zu hohe 
Druckverluste haben zur Folge, dass die 
Verweilzeit im Katalysatorbett falsch einge-
schätzt wird und die Rolle der Partialdrücke 
in der Kinetik falsch wiedergegeben wird, sprich die Reaktionsordnung verfälscht wird.  
Den Druckverlust in einer durchströmten Schüttung kann man mit der altbekannten Ergun-





























 Gl. 6.4 
 
Der Druckverlust (∆p) ist von der Bettporosität (εbed), der auf die Leerräume bezogenen 
Reynoldszahl (Reε), der Fluiddichte (ρfl), der Leerrohrgeschwindigkeit (u0), der Höhe der 
Schüttung (hbed) und dem Partikeldurchmesser (dp) abhängig. In den vorliegenden Messun-
gen erreicht er Werte von 0,74 bis 2,0 Pa und ist angesichts eines viel höheren Gesamtdru-
ckes von ca. 0,12 MPa vernachlässigbar. 
 
5) Konzentrationsunterschied zwischen Fluid und Katalysatoroberfläche 
 
Da die chemische Reaktion im Inneren 
des Katalysatorpartikels stattfindet, 
müssen die Edukte von der Gasphase 
an die Oberfläche des Partikels transpor-
tiert werden. Dies geschieht durch Diffu-
sion durch die das Partikel umgebende 
laminare Grenzschicht. Dementspre-
chend müssen die Produkte durch die 
Grenzschicht per Diffusion in die freie 
Gasphase transportiert werden. Dieser 
Vorgang ist in seiner Geschwindigkeit 
limitiert. Wenn die chemische Reaktion 
sehr schnell stattfindet, kann sich ein Konzentrationssprung in der Grenzschicht ausbilden. 
Die Kinetik würde dann nicht bei der Konzentration der Komponente A in der Gasphase (cA,fl) 
stattfinden, sondern bei der resultierenden Oberflächenkonzentration (cA,s). Diese ist nicht 
Abbildung 6.8: Druckabfall über dem 
Katalysatorbett 
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messbar, deswegen müssen für ein Kriterium, das einen Einfluss der Grenzschichtdiffusion 
auf die ermittelte Kinetik anzeigt, andere, das heißt, messbare Größen verwendet werden. 
Kaptejin [Kap_97] propagiert die Benutzung der Carberryzahl (Ca), die das Verhältnis zwi-
schen Konzentrationsunterschied zur Konzentration im Fluid darstellt. Sie sollte nicht größer 
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Die Carberryzahl lässt sich aus der experimentell ermittelten, volumenbezogenen Reakti-
onsgeschwindigkeit (rv
exp), dem Stoffübergangskoeffizienten Fluid-Partikel (βp), der Partikel-












 Gl. 6.6 
 
Für die durchgeführten Experimente ergeben sich für die Carberryzahl nach Gl. 6.6 Werte 
zwischen 0,003 und 0,082. Eine detaillierte Abhandlung zur Ermittlung des Stoffübergangs-
koeffizienten gibt Kapitel 7.2.2. Die Reaktionsordnung der Dampfreformierung von Methan 
bezüglich der Leitkomponente Methan beträgt immer 1,0. Das bedeutet, dass durch Grenz-
schichtdiffusion eine leichte Verfälschung bei einigen Messwerten möglich, aber nicht be-
deutend ist. Da die Berechnung der Carberryzahl nicht gänzlich exakt möglich ist, man 
denke besonders an die Ermittlung des Stoffübergangskoeffizienten (βp), wird von einer 
Korrektur der Messwerte abgesehen. 
 
6) Temperaturunterschied zwischen Fluid und Katalysatoroberfläche 
 
Äquivalent zur eben besprochenen Grenz-
schichtdiffusion muss auch Wärme an das 
Katalysatorpartikel durch die laminare 
Grenzschicht befördert werden. Die Dampf-
reformierung von Methan ist stark endo-
therm, sodass die Temperatur an der Parti-
keloberfläche (Ts) etwas niedriger als die 
Fluidtemperatur im freien Gasraum (Tfl) ist. 
Für die Temperaturdifferenz zwischen Fluid 
und Katalysatoroberfläche gibt Mears 












 Gl. 6.7 
Abbildung 6.10: Extrapartikulärer Tempera-
turgradient 
 Q&
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Sie gilt für kugelförmige Partikel und beinhaltet die experimentell ermittelte, volumenbezoge-
ne Reaktionsgeschwindigkeit (rv
exp), die Reaktionsenthalpie (∆RH), den Partikeldurchmesser 
(dp) und den Wärmeübergangskoeffizienten zwischen Fluid und Partikel (αp). Die Anwen-
dung von Gl. 6.7 auf die gemessenen Werte ergab Temperaturdifferenzen von 0,8 bis 21 K. 
Die Berechnung der Wärmeübergangskoeffizienten in laminaren Grenzschichten von Parti-
keln behandelt Kapitel 7.3.2. Nach Mears [Mea_69] werden nur Temperaturdifferenzen als 
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Um diese zu nutzen, ist die Vorhersage der Aktivierungsenergie (Ea) erforderlich. Sie ist ein 
wichtiger Teil der Reaktionskinetik und beschreibt die Temperaturabhängigkeit der Reakti-
onsgeschwindigkeit. Allgemein liegt sie zwischen 30 und 300 kJ mol-1. Wird für die Aktivie-
rungsenergie ein Wert von 102 kJ mol-1 angenommen, so folgen für die unkritische Tempe-
raturdifferenz je nach Fluidtemperatur Werte zwischen 2,9 und 4,3 K. In einigen Fällen wird 
die erlaubte Temperaturabweichung also deutlich überschritten. Deswegen wurden alle 
Messwerte dahingehend korrigiert, dass die Bezugstemperatur für den jeweiligen Messpunkt 
nicht die gemessene Gastemperatur (T) ist, sondern die Differenz aus der Gastemperatur 
und der berechneten Temperaturdifferenz zwischen Fluid und Partikeloberfläche (∆Tex). 
 
7) Konzentrationsgradienten im Partikel 
 
Die chemische Umsetzung der Edukte (A) 
findet im ganzen Volumen des porösen 
Katalysatorpartikels statt, genauer gesagt, 
an den aktiven Zentren die sich auf der 
Porenwandfläche befinden. Der Edukt-
stoffstrom ( An& ) muss demnach durch 
Porendiffusion in das Partikel hinein trans-
portiert werden. Wenn die Reaktionsge-
schwindigkeit schneller ist als die Diffusi-
on, stellt sich ein starker Konzentrations-
gradient entlang des Partikelradius ein. Im 
Extremfall würde die Reaktion praktisch nur noch an der Partikeloberfläche stattfinden, wenn 
die Reaktion sehr schnell oder die Diffusion sehr langsam ablaufen würde. Für die experi-
mentellen Untersuchungen zur Ermittlung der Kinetik der Methanwasserdampfkonvertierung 
wurden die Katalysatorproben zerkleinert, damit keine störenden Diffusionseinflüsse auftre-
ten. Trotzdem wurden die Messwerte auf Hinweise zu möglicher Diffusionshemmung unter-
sucht. Anderson und Pratt [And_85] verwenden den so genannten Weiszmodul (Φ), der für 
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Reaktionen mit einer Reaktionsordnung (n) größer gleich 0,5 maximal 0,08 betragen darf, 
wenn Porendiffusion keine Rolle bei den durchgeführten Experimenten gespielt haben soll. 
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Zur Berechnung des Weiszmoduls wird die Kenntnis des effektiven Diffusionskoeffizienten 
(Deff) und der Oberflächenkonzentration (cs) des maßgeblichen Fluids (in unserem Fall 
Methan) vorausgesetzt. Kapitel 7.2.1 beschäftigt sich mit der Ermittlung von effektiven 
Diffusionskoeffizienten von porösen Katalysatoren, die Oberflächenkonzentration lässt sich 
mit Hilfe der weiter oben aufgezeigten Carberryzahl (Gl. 6.6) leicht berechnen. Die charakte-
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Wenn der Weiszmodul kleiner als 0,08 ist, kann davon ausgegangen werden, dass die 
Katalysatorpartikel während des Experiments keine signifikanten Konzentrationsgradienten 
aufwiesen, mithin die Porendiffusion keinen oder einen nur unerheblichen Einfluss ausübte. 
Wenn die Reaktionsordnung kleiner als 0,5 ist, wird sogar ein Weiszmodul bis 0,33 toleriert. 
[And_85] 
Im Falle einer Beeinflussung der Messwerte durch Porendiffusion besteht die Möglichkeit 
einer Korrektur der Messergebnisse, um sie von verfälschenden Einflüssen zu befreien. 
Hierzu kann ein Porennutzungsgrad (ηpor) berechnet werden, der das Verhältnis von realer 
Reaktionsgeschwindigkeit mit Diffusion zu idealer Reaktionsgeschwindigkeit darstellt. Er ist 
wie folgt mit dem Weiszmodul verknüpft: 
 
2φη ⋅=Φ por   Gl. 6.11  
 
Hierbei ist der Thielemodul (φ) für irreversible Reaktionen erster Ordnung und kugelförmige 

















 Gl. 6.12 
 
Der Porennutzungsgrad kann nun iterativ berechnet werden. Als Startwert für den Thielemo-
dul kann verwendet werden: 
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Φ=φ   Gl. 6.13 
 
Der Weiszmodul liegt für die durchgeführten Experimente in einem Bereich von 0,033 bis 
0,561. Somit nimmt trotz starker Partikelzerkleinerung die Porendiffusion einen zum Teil 
erheblichen Einfluss auf die Messergebnisse. Die resultierenden Porennutzungsgrade 
erreichen Werte von 0,716 bis 0,981 und wurden in die Auswertung der kinetischen Daten 
einbezogen. 
 
8) Temperaturgradient im Partikel 
 
Natürlich muss neben dem Eduktstoffstrom 
auch ein Wärmestrom (Q& ) in das Katalysa-
torpartikel transportiert werden, sofern es 
sich um eine endotherme Reaktion handelt. 
Die Temperatur im Partikelkern (Tkern) wird 
immer kleiner sein als die Temperatur an 
der Partikeloberfläche (Ts). Die maximal 
auftretende Temperaturdifferenz in einem 
Katalysatorpartikel (∆Tin) kann nach Mears 















 Gl. 6.14 
 
Sie hängt entscheidend vom Partikeldurchmesser (dp), aber auch von der Reaktionsge-
schwindigkeit (rv
exp), der Reaktionsenthalpie (∆RH) und der Wärmeleitfähigkeit des Partikels 
(λp) ab. Der Grenzwert für die Temperaturdifferenz, bis zu dem von einem isothermen Parti-
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Nach Gl. 6.14 ergeben sich für die gemessenen Daten Werte zwischen 0,05 und 1,1 K für 
die Temperaturdifferenz zwischen Partikeloberfläche und –kern. Damit besitzt das Kriterium 
für die Annahme eines isothermen Partikels für jeden Messpunkt Gültigkeit. Je nach Ober-
flächentemperatur sind laut Gl. 6.15 Temperaturdifferenzen zwischen 2,9 und 4,3 K zulässig. 
Abbildung 6.12: Intrapartikulärer Tempera-
turgradient 
 Q&
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9) Isothermes Katalysatorbett 
 
Betrachtet man das Katalysatorbett 
im Ganzen, wird schnell klar, dass 
die für die endotherme Reaktion 
benötigte Wärme nur über die 
Reaktorwand zugeführt werden 
kann. Da der Wärmetransport im 
durchströmten Katalysatorbett be-
grenzt ist, wird sich ein mehrdimen-
sionales Temperaturprofil ein-
stellen, das ein Minimum in der 
Mitte des Reaktorausgangs auf-
weist. Mears [Mea_69] gibt für die 
maximal auftretende Temperaturdifferenz im Katalysatorbett folgende Beziehung an: 
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Während ein großer Reaktordurchmesser (dbed), eine hohe Reaktionsgeschwindigkeit (rv
exp) 
und -enthalpie (∆RH) große Temperaturdifferenzen im Katalysatorbett (∆Tbed) nach sich 
ziehen, kann mit einer hohen Bettporosität (εbed), einem großen Verdünnungsanteil (b) und 
einer hohen Bettwärmeleitfähigkeit (λbed) versucht werden, die Temperaturgradienten klein 
zu halten. 
Als Grenzwert für die Gültigkeit der Annahme eines isothermen Katalysatorbetts gibt Mears 








<∆  Gl. 6.17 
 
Die Berechnung der maximal auftretenden Temperaturdifferenz im Katalysatorbett ergab 
Werte zwischen 1,1 und 30,6 K. Hierzu muss gesagt werden, dass es große Unsicherheiten 
bezüglich der Abschätzung der Bettwärmeleitfähigkeit gibt. Die Wärmeleitfähigkeit einer 
Mischung zweier poröser Materialien ist nicht ohne Weiteres zu berechnen. Bei einem 
Verdünnungsanteil von ca. 90 % kann man davon ausgehen, dass die Wärmeleitfähigkeit 
des Inertmaterials die entscheidende Rolle spielt. Dichtes Aluminiumoxid besitzt eine recht 
gute Wärmeleitfähigkeit, diese geht aber mit steigender Porosität stark zurück. Die Porosität 
der Aluminiumoxidpartikel wiederum war nicht bekannt. Die Wärmeleitfähigkeit des gesam-
ten Festbettes wurde mit 1 W/(m*K) geschätzt, sie kann aber davon unter Umständen stark 
abweichen. Wie aus Gl. 6.16 ersichtlich, ist die auftretende maximale Temperaturdifferenz 
Abbildung 6.13: Temperaturgradient im Katalysa-
torbett 
 Q&
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umgekehrt proportional zur eingesetzten Wärmeleitfähigkeit. Die errechneten Temperaturdif-
ferenzen sind also als unsicher zu bezeichnen. Nichtsdestotrotz zeigt der Vergleich mit dem 
Kriterium aus Gl. 6.17, dass die erlaubten Temperaturdifferenzen von 2,9 bis 4,3 K zum Teil 
deutlich überschritten werden. Eine Korrektur der Messwerte ist nicht möglich.  
 
Zusammenfassung und Hinweise für eine verbesserte Messmethodik 
 
Die erzielten Messwerte zur Ermittlung der Kinetik der Methan-Wasserdampf-Konvertierung 
wurden auf störende Einflüsse hin untersucht und wenn nötig und möglich korrigiert. Tabelle 
6.7 zeigt eine Übersicht der störenden Einflüsse und deren Wirksamkeit in den vorliegenden 
Versuchen.  
Kaptejin [Kap_97] gibt folgende allgemeine Rangordnung störender Gradienten in Laborre-
aktoren an: 
 
∆Tbed > ∆Tex > ∆cin > ∆Tin > ∆cex 
 
Im vorliegenden Fall erhält man eine etwas andere Reihenfolge: 
 
∆Tbed > ∆cin > ∆Tex > ∆cex > ∆Tin 
 
Trotz Partikelzerkleinerung wird die Reaktion im Katalysatorpartikel durch Porendiffusion 
gehemmt. Die Verfälschung der Messwerte lässt sich jedoch durch Verwendung eines 
Porennutzungsgrades begegnen. Ebenso verhält es sich mit dem Temperaturgradienten in 
der laminaren Grenzschicht. Er ist zwar signifikant, kann aber durch Korrektur der Messwer-
te berücksichtigt werden. Schwierigkeiten bereiten Temperaturgradienten im Festbett. Sie 
sind im Nachhinein nicht mehr korrigierbar. Eine Verdünnung sollte diese vermeiden, war im 
gegebenen Fall aber nicht ausreichend. Auf der anderen Seite ist die Verwendung eines 
großen Verdünnungsanteils problematisch, da die Gefahr einer inhomogenen Mischung mit 
abweichenden Kontaktzeiten für unterschiedliche Strömungskanäle besteht. Allerdings wird 
durch die recht hohe Verdünnung erst die erforderliche Betthöhe erreicht, um den Einfluss 
der axialen Dispersion ausschließen zu können.  
Möglichkeiten zur Erzeugung kleinerer Temperaturgradienten im Katalysatorbett sind: 
• Verwendung eines sehr gut Wärme leitenden Verdünnungsmaterials, 
• Durchführung der Versuche bei tieferen Temperaturen - dadurch sind Umsätze und 
Reaktionsgeschwindigkeiten geringer, 
• Verdünnung der Edukte mit einem Inertgas hoher Wärmeleitfähigkeit. Dadurch wird 
sowohl der Umsatz wegen der geringeren Kontaktzeit kleiner, als auch die effektive 
Wärmeleitfähigkeit des Katalysatorbetts verbessert. 
Alle anderen getroffenen Annahmen konnten bestätigt werden (siehe Tabelle 6.7).  
Generell scheint es schwierig zu sein, kinetische Messungen der Dampfreformierung von 
Methan gradientenfrei in Integralreaktoren durchzuführen. Ergänzende Messungen in ande-
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ren Reaktortypen wie z.B. in Differentialreaktoren oder diskontinuierlichen Rührkesseln 
wären vorteilhaft. 
Auf Grund der erwähnten Schwierigkeiten hinsichtlich der möglicherweise zu großen Tempe-
raturgradienten im Katalysatorbett werden die erhaltenen kinetischen Daten nur als Ab-
schätzung eingestuft. 
 








Axiale Dispersion Keine Nicht notwendig 
Pfropfenströmung 
Randgängigkeit Keine Nicht notwendig 





Eventuell Nicht möglich 
Konstanter Druck 
Druckverlust eines durch-
strömten Festbetts  
Keine Nicht notwendig 
Kein Konzentrationsgra-
dient in der Grenzschicht 
Grenzschichtdiffusion Gering Nicht notwendig  
Kein Temperaturgradient 
in der Grenzschicht 
Wärmeübergang zwischen 




dient im Partikel 
Porendiffusion Groß Durchgeführt 
Kein Temperaturgradient 
im Partikel 
Wärmeleitung in porösen 
Feststoffen 





Mittel Nicht möglich 
 
 
6.3.4 Adaption geeigneter Geschwindigkeitsansätze aus der Literatur 
Bevor die kinetischen Daten ausgewertet werden, müssen zwei Grundsatzfragen, die bereits 
in Kapitel 6.2 besprochen wurden, für das untersuchte Reaktionssystem geklärt werden: 
1. Soll bei der Auswertung die Differential- oder die Integralmethode zur Anwendung 
kommen? 
2. Welcher kinetische soll angewendet werden, nach dem man die theoretische Reak-
tionsgeschwindigkeit für jeden Messpunkt berechnet? 
Im gegebenen Fall wurde auf die Integralmethode zurückgegriffen. Sie ist robuster, dass 
heißt, sie kommt auch mit weniger und nicht ganz exakten Messwerten gut zurecht. Ein 
kinetischer Ansatz wurde nicht eigens für die untersuchten Katalysatoren entwickelt, dafür 
sind die Messwerte nicht zahlreich und genau genug. Es wurden ausgewählte kinetische 
Ansätze aus der Literatur verwendet und angepasst. Das bedeutet ihre jeweilige Struktur, 
Reaktionsordnung, Aktivierungsenergie (Ea) und (im Fall von Langmuir-Hinshelwood oder 
Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson Ansätzen) ihre Adsorptionsenthalpien wurden 
unverändert übernommen und nur die Häufigkeitskonstanten (A(k)) der Arrheniusbeziehung 
variiert. 













expkAk a  Gl. 6.18 
 
Die Häufigkeitskonstante wird als katalysatorspezifisch betrachtet. Hieraus folgt, dass die an 
unbekannten Katalysatoren bestimmten Geschwindigkeitsansätze auf andere Katalysatoren 
übertragbar sind, die präexponentiellen Faktoren jedoch von Katalysator zu Katalysator 
variieren, weil die Aktivität der Katalysatoren, z.B. durch unterschiedliche Konzentration des 
aktiven Elementes an der Oberfläche, durchaus große Differenzen aufweisen können. 
Alle zehn in Kapitel 6.1 vorgestellten Geschwindigkeitsansätze wurden auf die Messwerte 
der Katalysatoren Ni/Al2O3-CaO (Kug.), Rh/Al2O3-CaO, Ni/Al2O3 und Ni/MgO angepasst. Für 
jedes Wertepaar (UCH4 bzw. ACO2, mkat/n
0
CH4) wurde das jeweilige Geschwindigkeitsgesetz 
integriert und das errechnete Ergebnis mit dem Messwert verglichen. Zur Anpassung der 
Häufigkeitskonstante wurde die Methode der kleinsten Fehlerquadrate herangezogen. Die 
Berechnungen wurden mit der Software Matlab Simulink® durchgeführt.  
Entscheidend ist neben der Reaktionsordnung die Höhe der Aktivierungsenergie, wie sie 
durch den jeweiligen Geschwindigkeitsansatz vorgegeben wird. Durch sie wird die Tempera-
turabhängigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit definiert. Ist sie wesentlich zu groß oder zu 
klein, kann durch die Optimierung der Häufigkeitskonstante keine tolerable Abweichung 
zwischen Messwerten und Reaktionskinetik erreicht werden. Veranschaulicht wird dies in 
Abbildung 6.14. 
 





































Abbildung 6.14: Einfluss der Aktivierungsenergie auf die Anpassung der Reaktionsge-
schwindigkeit an experimentelle Werte 
 
Als Ergebnis erhält man die angepassten Häufigkeitskonstanten der im jeweiligen Ge-
schwindigkeitsansatz beschriebenen Reaktionen, welche die Messwerte nach Integration 
der vorgegebenen Kinetik am besten wiedergeben. 
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Die mittlere relative Abweichung der Methanumsätze bzw. Kohlendioxidausbeuten fungieren 
als Qualitätsfaktoren (QF1 und QF2), die die Güte der Anpassung an die Messwerte be-
schreiben. Kleine Werte für QF1 und QF2 bedeuten eine kleine mittlere relative Abweichung 






































 Gl. 6.20 
 
Nun kann für jeden getesteten Katalysator der Geschwindigkeitsansatz bestimmt werden, 
der die Messwerte am besten nachbilden kann. In Abbildung 6.15 wird die Güte der ange-





































































Abbildung 6.15: Kinetische Analyse des Katalysators Ni/Al2O3-CaO (Kug.) 
 
Die beste Übereinstimmung zwischen Messwerten und angepasster Kinetik wurde mit dem 
Ansatz nach Iglesia [Igl_04a] erreicht. Die mittlere relative Abweichung des Methanumsatzes 
betrug nur gut 5 %, im Falle der Kohlendioxidausbeute ca. 9 %. Mit den Ansätzen von 
Bodrov [Bod_68] sowie Xu und Froment [Xu_89] werden ebenfalls gute Übereinstimmungen 
erzielt, die jeweiligen Qualitätsfaktoren schwanken um 10 %. Die übrigen kinetischen Ansät-
ze aus der Literatur generieren weit höhere Abweichungen, die teilweise über 30 % betra-
gen. 
Um etwas allgemeingültigere Aussagen treffen zu können, soll im Folgenden die Überein-
stimmung von Messwerten und angepassten reaktionskinetischen Ansätzen aus der Litera-
tur für die fünf untersuchten Katalysatoren verglichen werden. 

















































































Abbildung 6.16: Kinetische Analyse – Mittelwerte und Spannweiten der Qualitätsfaktoren 
aller untersuchten Katalysatoren 
 
Abbildung 6.16 zeigt die Mittelwerte und die Intervallgrenzen der Qualitätsfaktoren über alle 
Messreihen und untersuchten Katalysatoren. Es zeichnen sich große Unterschiede zwischen 
den kinetischen Ansätzen ab. Der einfache Potenzansatz von Iglesia [Igl_04a/b] bringt die 
besten Ergebnisse beim Qualitätsfaktor 1, d.h. bei der Beschreibung des Methanumsatzes. 
Im Mittel werden die gemessenen Methanumsätze mit einem Fehler von 7,5 % durch den 
angepassten theoretischen Ansatz wiedergegeben. Die Geschwindigkeitsansätze von Akers 
[Ake_54] und Bodrov [Bod_64] erzielen ebenfalls gute Resultate mit mittleren Abweichungen 
knapp unter 10 %. Eine Betrachtung der Kohlendioxidausbeute ergibt ein anderes Bild. Sie 
wird nur von der komplexen Kinetik von Xu und Froment [Xu_89] recht gut nachgebildet. Alle 
simplen Ansätze, die die Shiftreaktion als im Gleichgewicht befindlich postulieren, liegen 
deutlich daneben. 
Die Wahl fiel trotzdem auf den einfachen Ansatz von Iglesia. Zum einen, weil das Primärziel 
eines Reformers der Umsatz des zugeführten Methans ist und hier der Iglesiaansatz der 
Erfolgreichere ist. Zum anderen, weil im Gegensatz zu kinetischen Messungen in Laborreak-
toren die Verweilzeit in technischen Reformern viel höher ist und dadurch die Shiftreaktion 
doch als im Gleichgewicht befindlich angesehen werden kann. Zudem birgt die Verwendung 
eines derart komplexen Ansatzes mit vielen Variablen wie der von Xu und Froment durchaus 
die Gefahr der Verschwendung von Rechnerkapazität.  
Somit kann die chemische Umsetzung von Methan mit Wasserdampf zu den Produkten 
Wasserstoff, Kohlenmonoxid und Kohlendioxid aller untersuchter Katalysatoren mit einem 
angepassten kinetischen Ansatz von Iglesia beschrieben werden. Die Häufigkeitskonstanten 
(A(k1)) und die Aktivierungsenergien (Ea1) sind in Tabelle 6.8 angegeben.  
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Tabelle 6.8: An die Versuchsergebnisse angepasste Parameter des Reaktionsgeschwindig-
keitsansatzes nach Iglesia [Igl_04a/b] 
Nr. Katalysator 
Häufigkeitskonstante A(k1)  
in mol g-1 h-1 bar-1 
Aktivierungsenergie Ea1  
in kJ mol-1 
1 Ni/Al2O3-CaO (Kugeln) 5,89 * 10
6 102 
2 Rh/Al2O3-CaO 1,61 * 10
6 109 
3 Ni/MgO 1,18 * 106 102 
4 Ni/Al2O3 2,62 * 10
6 102 
5 Ni/Al2O3-ZrO 8,51 * 10
6† 102 
6 Ni/Al2O3-CaO (Tabletten) 5,89 * 10
6‡ 102 
† Häufigkeitskonstante aus Messwerten eines Integralreaktors abgeleitet [Kem_07] 
‡ Wert von Katalysator Ni/Al2O3-CaO in Kugelform übernommen 
 
Zusätzlich werden in den folgenden Kapiteln zwei weitere Katalysatoren in den Simulationen 
verwendet, die zum Zeitpunkt der kinetischen Untersuchung noch nicht verfügbar waren. Die 
Kinetik des Nickelkatalysators auf einem Träger aus Aluminium- und Zirkonoxid (Ni/Al2O3-
ZrO) wurde aus Messwerten eines Versuchsreaktors und deren Vergleich mit Simulationser-
gebnissen abgeleitet [Kem_07]. Trotz großer Unsicherheit bezüglich der Genauigkeit dieser 
Daten wurde dieser Katalysator in die anschließenden Betrachtungen einbezogen, um ein 
größeres Spektrum abzudecken. Katalysator Nr. 6 hat die gleiche chemische Zusammen-
setzung wie Nr. 1, der der beschriebenen kinetischen Untersuchung unterzogen wurde, aber 
eine abweichende Partikelform und Herstellungsart. Es wurde unterstellt, dass die Aktivität 
die gleiche ist. Nun konnte untersucht werden, welchen Einfluss die Partikelform und die 
herstellungsbedingt abweichenden Transporteigenschaften auf das Katalysatorverhalten 
haben. 
Wie aus Tabelle 6.8 ersichtlich, variiert die massebezogene Aktivität zwischen den einzelnen 
Katalysatoren erheblich. Weil der gleiche Geschwindigkeitsansatz für alle untersuchten 
Katalysatoren verwendet wurde, lässt sich die Aktivität direkt über die Häufigkeitskonstante 
(A(k1)) vergleichen. Zwischen dem Katalysator Nr. 3 (Ni/MgO) mit der kleinsten Häufigkeits-
konstante und Nr. 5 steigt die Aktivität um den Faktor 7,2. Die unkritische Verwendung eines 
kinetischen Ansatzes ohne Anpassung an den jeweils verwendeten Katalysator ist vor 
diesem Hintergrund fahrlässig.   
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7 Transportphänomene in Festbettreaktoren 
7.1 Intra-, extra- und interpartikuläre stoffliche und thermische 
Transportvorgänge 
Bei heterogen katalysierten Gasphasenreaktionen findet die chemische Umsetzung der 
Reaktanten an den aktiven Zentren des Katalysators in dessen weit verzweigter Porenstruk-
tur statt. Während man bei der Ermittlung kinetischer Parameter versucht, hemmende Stoff- 
oder Wärmetransporteinflüsse weitestgehend, zum Beispiel durch sehr kleine Partikelgrößen 
oder Katalysatorverdünnung, auszuschließen, sind solche Maßnahmen in technischen 
Reaktoren meist unbrauchbar. Eine Verdünnung ist oft nicht ratsam, wenn man ausreichend 
hohe Raum-Zeit-Ausbeuten erreichen möchte. Ein steil ansteigender Druckverlust und die 
Gefahr der Austragung durch Mitreißen in der Gasströmung setzt der Verkleinerung der 
Katalysatorpartikel Grenzen. Aus den genannten Gründen ist man als Ingenieur gezwungen, 
mit stofflichen und thermischen Limitierungen zu leben und sie in die Überlegungen zur 
Auslegung des Reaktors mit einzubeziehen. 
Wenn davon ausgegangen wird, dass die Reaktion an der Porenwandfläche im Inneren des 
Katalysatorpartikels stattfindet, wird leicht deutlich, dass sowohl Wärme (bei endothermen 
Reaktionen) als auch Stoff (die Edukte) an diese Zone transportiert werden müssen. Bei 
exothermen Reaktionen müssen Wärme und die Reaktionsprodukte abtransportiert werden. 
Die Dampfreformierung von Methan ist eine stark endotherme Reaktion. Findet diese in 
einem Festbettreaktor statt, wie es für kleine Anlagengrößen üblich ist, dann muss die benö-
tigte Wärme: 
 
1. von der Reaktorwand in das Festbett, 
2. im Festbett zwischen den Partikeln vom wandnahen Gebiet ins Zentrum 
3. von der Gasphase an die Partikeloberfläche und 
4. innerhalb des Partikels an die aktiven Zentren transportiert werden. 
 
Für den Stofftransport ist Methan von höchster Bedeutung, weil die Reaktionsgeschwindig-
keit der Methanumsetzung erster Ordnung hinsichtlich Methan ist. (Die Reaktionsordnung 
der Dampfreformierungsreaktion hinsichtlich der anderen Reaktionsteilnehmer ist nach 
Iglesia null [Igl_04].) Ausgehend vom Rohgas muss Methan: 
 
1. von der freien Gasphase durch die Grenzschicht an die Partikeloberfläche und 
2. innerhalb des Partikels durch die Poren an die aktiven Zentren diffundieren. 
 
Die folgenden Unterkapitel sollen die Möglichkeiten der Quantifizierung der einzelnen Trans-
portparameter beleuchten und für die untersuchten Katalysatoren am Beispiel der Dampfre-
formierung auch konkrete Werte liefern.  




Zur Beschreibung der Diffusion in den Poren eines Katalysators wird der effektive Diffusi-
onskoeffizient (Deff) herangezogen. Eine messtechnische Erfassung ist nicht direkt möglich, 
sieht man von großen Formkörpern ab. Die mathematische Behandlung des Problems 
erfordert die Kenntnis von Merkmalen der Porenstruktur. Dies sind die offene und geschlos-
sene Porosität, die Porengrößenverteilung, die Porenform und –länge, die räumliche Vertei-
lung und Vernetzungsstruktur usw. Normalerweise sind nur die experimentell leicht zugäng-
lichen Größen Porosität und Porengrößenverteilung verfügbar, eventuell ergänzt durch die 
spezifische innere Oberfläche (entspricht der Porenwandfläche) [Hes_88]. Zur Berechnung 
des effektiven Porendiffusionskoeffizienten existiert eine Reihe von Modellen, die von einer 
gewissen Struktur und Anordnung der Poren ausgehen. Bevor aber zwei geeignete Berech-
nungsverfahren vorgestellt werden, sollen einige Worte über Diffusionsmechanismen voran-
gestellt werden. Die Porosität der meisten Katalysatoren setzt sich aus Poren unterschiedli-
chen Durchmessers zusammen. Die Verteilung der Porendurchmesser ist sowohl rohstoff- 
als auch herstellungsbedingt und erfüllt unterschiedliche Funktionen. Große Poren (Makro-
poren) dienen dem Transport der Edukte zu den aktiven Zentren, die vor allem an den 
Wänden der kleinen Poren (Mikroporen) angelagert sind. Dazwischen existiert der Bereich 
der Übergangsporen (Mesoporen), die beide Aufgaben wahrnehmen. Die Diffusion läuft in 
den Poren je nach Porengröße nach unterschiedlichen Mechanismen ab.  
In Makroporen herrscht freie oder Normaldiffusion vor. Ihr Durchmesser ist wesentlich grö-
ßer als die mittlere freie Weglänge der Gasmoleküle (≥ 10 Λ ). Für die Diffusion einer Kom-
ponente j in eine Gasmischung aus N Komponenten (k) gilt die Beziehung von Fairbank und 















1    Gl. 7.1 
 
Die binären Diffusionskoeffizienten (Djk) in Gl. 7.1 können nach Shettler, Giddings und Fuller 

















⋅⋅⋅= −  Gl. 7.2 
 
Wobei in dieser Gleichung die Temperatur (T) in K, der Druck (p) in bar und die molare 
Masse der jeweiligen Komponenten (M) in g mol-1 eingesetzt werden müssen. Der binäre 
Diffusionskoeffizient (Djk) wird dann in cm² s
-1 erhalten. 
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Im Falle einer volumenveränderlichen Reaktion wird dem Diffusionsstrom ein konvektiver 
Strom überlagert. Dadurch verändert sich die Diffusionsgeschwindigkeit. Sie wird kleiner, 
wenn die Reaktion zu einer Volumenvergrößerung führt, wie der Wasserdampfreformierung. 




























1  Gl. 7.3 
 
In Mikroporen mit Durchmessern weit unterhalb der mittleren freien Weglänge (≤ 0,1 Λ ) 
herrscht Knudsen-Diffusion vor. Molekül-Wand-Stöße bestimmen die Diffusionsgeschwin-
digkeit. Der Diffusionskoeffizient der Komponente (j) ist nicht mehr von weiteren Komponen-
ten abhängig, sondern nur noch vom Porendurchmesser (dp) und der Temperatur. Er be-
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Im Übergangsgebiet kann die Beziehung nach Bosanquet angewendet werden, die eine 
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Zur Abschätzung der mittleren freien Weglänge sei hier auf die Methode von Luu [Luu_86] 
verwiesen. Sie kommt bei der Berechnung mit leicht ermittelbaren Stoffeigenschaften, der 







=Λ  Gl. 7.6 
 
Für Methan als Schlüsselkomponente ergibt sich nach Gl. 7.6 eine mittlere freie Weglänge 
von 189 nm bei 650 °C und 1,2 bar. Somit kann man unter diesen Bedingungen näherungs-
weise bei Porendurchmessern unter 20 nm von Mikroporen sprechen, Makroporen weisen 
Porendurchmesser größer als 2 µm auf. 
Der Übergang von der Knudsen-Diffusion zur Oberflächendiffusion, wo sich die Moleküle im 
adsorbierten Zustand entlang der Porenwände bewegen, vollzieht sich im Mikro- und Sub-
mikroporenbereich. Werden die Poren noch kleiner, geht die Oberflächendiffusion in den 
Zustand der aktivierten Diffusion über. Obwohl sich ein Großteil der für die chemische Reak-
tion zur Verfügung stehenden inneren Oberfläche auf diesen Porenbereich konzentriert, 
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bleibt er für die Berechnung des effektiven Porendiffusionskoeffizienten üblicherweise unbe-
rücksichtigt. Die Koeffizienten der Oberflächendiffusion und erst recht der aktivierten Diffusi-
on sind um Größenordnungen kleiner als die der freien und Knudsen-Diffusion [Hes_88]. 
Den effektiven oder scheinbaren Diffusionskoeffizienten eines Partikels (Deff) erhält man, 
indem der mittlere Diffusionskoeffizient für eine Einzelpore, in der freie und Knudsen-
Diffusion zugelassen sind, auf das gesamte Partikel bezogen wird. Dabei müssen die Parti-








=   Gl. 7.7 
 
Die Bestimmung des Tortuositätsfaktors, der die wahre Porenlänge und -querschnittsform 
berücksichtigt und von einigen Autoren noch weiter in einen Konstriktions- und Tortuositäts-
faktor unterteilt wird, gestaltet sich als sehr schwierig, da er für direkte Messungen nicht 
zugänglich ist.  
De Deken et al. geben für die Tortuosität (τ) von Katalysatoren allgemein eine weite Spanne 
zwischen 1,5 und 11 an. Sie bestimmten für einen kommerziellen Nickelkatalysator experi-
mentell den effektiven Diffusionskoeffizienten bei verschiedenen Temperaturen (ohne Reak-
tion) und leiteten daraus τ ab. Als Ergebnis wurde ein temperaturunabhängiger Tortuositäts-
faktor erhalten, der in einem Bereich von 4,39 und 4,99 lag [Ded_82]. Froment bestimmte τ 
aus einem Versuch mit einem Ni/MgAl2O4 Katalysator, in dem die Rückreaktion der Kohlen-
monoxidkonvertierung untersucht wurde. Für diese stark diffusionslimitierte Reaktion lag 
eine detaillierte und verifizierte Kinetik vor. Durch Anpassung der simulierten Reaktionsum-
sätze an experimentell ermittelte Werte durch Variation des effektiven Diffusionskoeffizienten 
wurde ein Tortuositätsfaktor von 3,54 bestimmt [Fro_00]. 
Hilfreich sind Porenstrukturmodelle, die auf direkt messbaren Größen beruhen und mit 
einem vertretbaren Rechenaufwand auskommen. Als geeignet hat sich das Zufallsporenmo-
dell von Wakao und Smith [Wak_62, Wak_64] erwiesen, es kommt ohne den Tortuositäts-
faktor aus. Seine Entwicklung erfolgte für Partikel mit bimodaler Porenstruktur, es ist somit 


















2   Gl. 7.8 
 
Das Modell teilt die Gesamtporosität des Partikels (εp) gedanklich in Makroporosität (εM) und 
Mikroporosität (εµ) ein. Die mittleren Diffusionskoeffizienten für den Makro- (DM) und den 
Mikroporenbereich (Dµ) lassen sich mit der Bosanquetbeziehung berechnen (Gl. 7.5). He-
schel und Klose [Hes_88] zeigten, dass der Grenzporendurchmesser, der die Porositätsbe-
reiche trennt, in der Nähe der mittleren freien Weglänge ( Λ ) der Schlüsselkomponente 
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liegen muss, die Berechnung des effektiven Diffusionskoeffizienten aber nicht sehr sensibel 
auf die Festlegung des Grenzporendurchmessers reagiert. 
Die Berechnung des Knudsen-Diffusionskoeffizienten verlangt die Kenntnis des Poren-
durchmessers. Dieser lässt sich, wenn die Porengrößenverteilung hinreichend schmal ist, 
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Für Zylinderporen gilt K = 4 und für Kugelporen K = 6.  
Breite oder polymodale Verteilungen der Porengröße erfordern die Nutzung von Gl. 7.10 
[Hes_88], die die betreffenden Porengrößenbereiche einer gewichteten Mittelung unterzieht. 
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Hierbei bezeichnet die Größe ∆V das jeweilige Porenvolumen des betrachteten Bereichs. 
Die in dieser Arbeit untersuchten Katalysatoren weisen große Unterschiede in ihrer Poren-
struktur und -größe auf (s. Tabelle 7.1), die mittels Quecksilberporosimetrie bestimmt wur-
den. Während sich die Katalysatoren Ni/Al2O3-CaO (Kug.) und Rh/Al2O3-CaO durch eine 
bimodale Porengrößenverteilung auszeichnen, haben die anderen Katalysatoren eine uni-
modale Porenstruktur mit nur einem Häufigkeitsmaximum der Porengröße. In Abbildung 7.1 
ist die Porenradienverteilung des Katalysators Rh/Al2O3-CaO dargestellt. Es existieren zwei 


































Abbildung 7.1: Porenradienverteilung des Katalysators Rh/Al2O3-CaO 
 
Im Unterschied dazu weist der Katalysator Ni/Al2O3 eine idealtypisch unimodale Porenra-
dienverteilung im Mesoporenbereich mit einem Maximum bei 60 nm auf (siehe Abbildung 
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Abbildung 7.2: Porenradienverteilung des Katalysators Ni/Al2O3 
 
Die Katalysatoren Ni/Al2O3-CaO (Kug.) und Rh/Al2O3-CaO wurden in einem Granulierverfah-
ren hergestellt, die anderen Katalysatoren wurden tablettiert. Das Zufallsporenmodell wurde 
auf die Katalysatoren Ni/Al2O3-CaO (Kug.) und Rh/Al2O3-CaO angewandt, weil die Grund-
voraussetzung (das Vorhandensein einer bimodalen Porengrößenverteilung) hier gegeben 
war. Für die restlichen Katalysatoren musste eine Abschätzung der Tortuosität (τ) vorge-
nommen werden. In Anlehnung an die aus einem Experiment abgeleiteten Werte [Ded_82, 
Fro_00] für ähnliche Katalysatoren, wurde für die Tortuosität der Wert 4,0 eingesetzt. Aus 
den über das Zufallsporenmodell erhaltenen Diffusionskoeffizienten wurde für die Katalysa-
toren Ni/Al2O3-CaO (Kug.) und Rh/Al2O3-CaO der Tortuositätsfaktor zurückgerechnet. Er 
liegt bei 3,65 bzw. 3,81 und bestätigt indirekt die Abschätzung von τ  für die restlichen Kata-
lysatoren mit einer unimodalen Verteilung der Porenradien. 
 












Deff (700 °C) 
Ni/Al2O3-CaO (Kug.) bimodal 0,436 668 nm 3,65* 9,12*10
-6 m²/s  
Rh/Al2O3-CaO bimodal 0,446 376 nm 3,81* 7,22*10
-6 m²/s 
Ni/Al2O3 unimodal 0,480 97 nm 4,0
† 3,30*10-6 m²/s 
Ni/MgO unimodal 0,529 41 nm 4,0† 1,74*10-6 m²/s 
Ni/Al2O3-ZrO unimodal 0,652 22 nm 4,0
† 1,21*10-6 m²/s 
Ni/Al2O3-CaO (Tabl.) unimodal 0,514 384 nm 4,0
† 5,10*10-6 m²/s 
*Aus den eff. Diffusionskoeffizienten zurückgerechnet, die über das Zufallsporenmodell berechnet 
wurden. 
†Geschätzter Wert in Anlehnung an Literaturwerte [Ded_82, Fro_00] 
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Die resultierenden effektiven Diffusionskoeffizienten variieren stark von Katalysator zu 
Katalysator und liegen um zwei Zehnerpotenzen unter dem Diffusionskoeffizienten von 
Methan für molekulare Diffusion in einem Gasgemisch aus Wasserstoff, Kohlenmonoxid, 
Kohlendioxid und Wasserdampf. Dieser beträgt bei 700 °C und einem Druck von 1,2 bar 




Schnelle Oberflächenreaktionen werden nicht selten vom Stofftransport in der laminaren 
Grenzschicht um das Katalysatorpartikel limitiert. Der maßgebliche Transportparameter ist 
der Stoffübergangskoeffizient (βp), der sich analog zum Wärmeübergangskoeffizienten (αp) 
mit einer Sherwoodzahlkorrelation (Sh) beschreiben lässt. Oft können die gleichen Bezie-
hungen verwendet werden, wenn statt der Prandtlzahl die Schmidtzahl eingesetzt wird. 
Nelson und Galloway [Nel_75] geben für den Stoffübergang von der Gasphase an ein Parti-
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7.2.3 Dispersion im Katalysatorbett 
Wird eine Schüttung von einem Fluid durchströmt, tritt neben dem konvektiven Transport in 
Strömungsrichtung ein Stofftransport durch Dispersion in Erscheinung. Für den radialen 
Parameter (Drad) gilt: 
 
DPeKDD Dbedrad ,01+=  Gl. 7.12 
 
Er setzt sich aus einem Diffusionsanteil (Dbed) und einem Anteil, der durch die Vermischung 
des Fluids in den Hohlräumen entsteht, zusammen. Im Falle eines ruhenden Fluids (Pe0,D = 
0) kommt die radiale Dispersion nur durch molekulare Diffusion zustande. Es muss berück-
sichtigt werden, dass nur die Hohlräume für den Stofftransport zur Verfügung stehen. 
 
( )bedbed DD ε−−= 11  Gl. 7.13 
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und dem Steigungsparameter (K1) gebildet. 
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7.3.1 Wärmeleitfähigkeit von porösen Katalysatorpartikeln 
Für die Abschätzung der Temperaturgradienten in einem porösen Katalysatorpartikel beim 
Ablauf stark exo- oder endothermer Reaktionen wird die effektive Wärmeleitfähigkeit von 
porösen Feststoffen benötigt. Die Wärmeleitfähigkeit eines porösen Partikels hängt von der 
Wärmeleitfähigkeit der festen und fluiden Phase, der Porenstruktur und der Kontaktfläche 
zwischen den Primärpartikeln ab.  
Die in der Literatur veröffentlichten Werte liegen im Bereich von 0,1 bis 0,3 W/(m*K), verein-
zelt werden auch etwas höhere Werte bis 0,7 W/(m*K) angegeben [Bae_02, Kap_97]. Der 
enge Wertebereich zeigt, dass selbst sehr unterschiedliche Materialien wie Silber und Alu-
miniumoxid sowie verschiedene Füllgase (Luft und Wasserstoff) keinen starken Einfluss auf 
die Wärmeleitfähigkeit des porösen Partikels ausüben. Von Nachteil ist, dass die meisten 
Messwerte nur für Temperaturen zwischen 20 und 100 °C vorliegen. 
Eine Voraussage ist nur unter Zuhilfenahme bestimmter Annahmen über den Mechanismus 
des Wärmetransports möglich. Viele konventionelle Katalysatoren weisen eine Struktur auf, 
die einem Festbett ähneln. Die Partikel oder Pellets bestehen aus kleinen Körnern (1-100 
µm) mit einer unregelmäßigen Porenstruktur. Harriott [Har_75] verglich drei Modelle, die auf 
verschiedenen Vorstellungen hinsichtlich der Kontaktfläche zwischen den Primärpartikeln 
beruhen, mit Messwerten aus der Literatur. 
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Die Modelle gliedern sich im Einzelnen: 
 
• „Packed Bed Model“ – nur punktförmiger Kontakt zwischen den Primärpartikeln 
• „Consolidated Particles Model“ – schwach ausgebildete Sinterbrücken zwischen den 
Primärpartikeln 
• „Porous Solid Model“ – großflächige Versinterung 
 
Das von Krupiczka [Kru_67] entwickelte „Packed Bed Model“ geht von nur punktförmigem 
Kontakt zwischen den Primärpartikeln aus und wurde aus einem Modell zur Berechnung der 
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Luikov entwickelte das „Consolidated Particles Model“, das eine diskrete Kontaktfläche 
zwischen den Primärpartikeln voraussetzt [Lui_68]. Neben der Schwierigkeit den Radius der 
Kontaktflächen festzulegen, führt das Modell zu viel zu hohen Werten für die Wärmeleitfä-
higkeit des porösen Katalysatorpartikels. In einer Proberechnung wurde für den Katalysator 
Ni/Al2O3-CaO (Kug.) mit luftgefüllten Poren ein Wert von 9,55 W/(m*K) für 20 °C errechnet. 
Für stark gesinterte Metalle wird das „Porous Solid Model“ vorgeschlagen. Hier wird davon 
ausgegangen, dass die Wärme hauptsächlich über Sinterbrücken von Primärpartikel zu 
Primärpartikel übertragen wird. Der Porenanteil und die -struktur, d.h. die Tortuosität, behin-
dern den Wärmetransport. 
 
( ) τελλ psp −= 1  Gl. 7.18 
 
Die Tortuosität orientiert sich an den Werten, wie sie für die Berechnung des effektiven 
Diffusionskoeffizienten verwendet werden. Die Wärmeleitfähigkeit des Gases in den Poren 
hat keinen Einfluss auf λp. Diese Beziehung kann nur für Werkstoffe verwendet werden, die 
einen hohen Versinterungsgrad (das sind vor allem Metalle) aufweisen. 
In dieser Arbeit wurde das „Packed Bed Model“ für die Berechnung der Wärmeleitfähigkeit 
der porösen Katalysatorpartikel (λp) verwendet. Für die Wärmeleitfähigkeit des Feststoffan-
teils (λs) wurden Werte von Touloukian et al. [Tou_70] herangezogen. Der Feststoffanteil 
eines Katalysators besteht aus einer Mischung verschiedener Metalloxide, wobei das Trä-
germaterial in den meisten Fällen dominiert. Wenn man eine Parallelschaltung von Wärme-
durchgangswiderständen im Feststoffanteil voraussetzt, erhält man für die Berechnung der 
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Abbildung 7.3: Wärmeleitfähigkeit des Feststoffanteils (λs) der Katalysatorpartikel 
 
In Abbildung 7.3 ist die Wärmeleitfähigkeit der Feststoffanteile der untersuchten 
Katalysatoren als Funktion der Temperatur dargestellt. Die typische Eigenschaft von 
Metalloxiden mit zunehmender Temperatur an Wärmeleitfähigkeit zu verlieren, wird auch in 
der Mischung deutlich. Die Unterschiede zwischen den einzelnen Katalysatoren einerseits 
und reinem Aluminiumoxid andererseits sind nicht sehr groß. Eine Ausnahme stellen die 
Katalysatoren mit hohem Nickelanteil dar. Hier macht sich der Einfluss des schlechter 
wärmeleitfähigen Nickeloxids bemerkbar. 
 
Für die Wärmeleitfähigkeit des Gases in den Poren ist neben der Temperatur die Zusam-
mensetzung von entscheidender Bedeutung. Am Eintritt des Reformers besteht das Gas 
hauptsächlich aus Wasserdampf, nach und nach erhöhen sich jedoch der Wasserstoffanteil 
und damit auch die Wärmeleitfähigkeit signifikant. Damit die Wärmeleitfähigkeit des Kataly-
satorpartikels nur abhängig von der Temperatur und unabhängig von der jeweiligen Gaszu-
sammensetzung berechnet werden kann, muss eine Annahme über die Zusammensetzung 
des Fluids in den Poren getroffen werden. In dieser Arbeit wurde festgelegt, dass sich die 
Gase in den Poren im chemischen Gleichgewicht befinden. Diese Annahme wird scheinbar 
im Bereich des Reformereintritts stark verletzt, weil an dieser Stelle die Gaszusammenset-
zung im Reformer am weitesten vom chemischen Gleichgewicht abweicht. Allerdings ist hier 
der Porennutzungsgrad gering, das heißt, nur in der äußeren Schale des Katalysators finden 
Reaktionen statt. Im Inneren liegt Gleichgewichtszustand vor und die lokale Reaktionsge-
schwindigkeit geht gegen null. In Kapitel 8 werden die Gegebenheiten im Einzelpartikel 
näher untersucht. 
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Abbildung 7.4: Wärmeleitfähigkeit der porösen Katalysatorpartikel und eines Vergleichsma-
terials berechnet nach dem „Packed Bed Model“ 
 
In Abbildung 7.4 werden die Ergebnisse zur Berechnung der Wärmeleitfähigkeit von Kataly-
satorpartikeln und einem Vergleichsmaterial nach dem „Packed Bed Model“ gezeigt. Sie 
lassen sich wie folgt zusammenfassen: 
• Die in der Literatur angegebenen Werte bei Raumtemperatur werden gut wiederge-
geben. 
• Für den Arbeitsbereich eines Reformers werden deutlich höhere Werte berechnet. 
• Die Zusammensetzung des Katalysators spielt eine gewisse Rolle. Während für Ka-
talysatoren mit einem hohen Nickelanteil Partikelwärmeleitfähigkeiten von 0,75 bis 
0,9 W/(m*K) im Arbeitsbereich berechnet werden, weisen solche mit weniger Nickel 
aber mehr Aluminiumoxid Werte von 0,9 bis 1,15 W/(m*K) auf. 
• Das Vergleichsmaterial (relativ dichte Interkugeln aus α-Al2O3 mit geringer Porosität) 
zeigt eine wesentlich bessere Wärmeleitfähigkeit. Der starke Einfluss der Partikelpo-
rosität, die in diesem Fall nur 17,7 % beträgt, macht sich deutlich bemerkbar. 
 
 
7.3.2 Wärmeübergang zwischen Gasphase und Katalysatorpartikel 
Bei schnellen und stark wärmegetönten Reaktionen kann es zu einem signifikanten Tempe-
raturunterschied zwischen Gasphase und Katalysatorpartikel kommen. Im Fall einer exo-
thermen Reaktion ist das Partikel wärmer als die umgebende Gasphase, was zwar zu einer 
erhöhten Reaktionsgeschwindigkeit führt, aber in einigen Fällen in einer starken, unge-
wünschten Verschiebung der Selektivität resultiert. Endotherme Reaktionen hingegen kühlen 
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das Katalysatorpartikel im Vergleich zur Gasphase ab. Hierbei sinkt in jedem Fall die Reakti-
onsgeschwindigkeit. 
Zur Ermittlung der Wärmeübergangskoeffizienten zwischen Gasphase und Katalysatorparti-
kel steht eine ganze Reihe von Berechnungsvorschriften zur Verfügung. Einen Überblick 
geben unter anderem Baerns [Bae_02] und Froment [Fro_90]. 
Gnielinski [Gni_06] gibt für die Wärmeübertragung an einem Einzelpartikel (Nup,1) folgende 
Beziehung zur Berechnung der Nusseltzahl an: 
 
( )221, 2 turblamp NuNuNu ++=  Gl. 7.20 
 
wobei die laminare Nusseltzahl (Nulam) mit 
 
33,05,0 PrRe664,0 ⋅⋅= εlamNu  Gl. 7.21 
 













turbNu  Gl. 7.22 
 
angegeben werden. Die Berechnung der Nusseltzahlen erfolgt mit einer auf die Bettporosität 
bezogene Reynoldszahl (Reε). Für Partikelhaufwerke muss zusätzlich ein Formfaktor ver-
wendet werden, der die Verbesserung der Wärmeübertragung in einer durchströmten Schüt-
tung berücksichtigt.  
Die Gültigkeit der oben angeführten Gleichungen wurde für Haufwerke aus kugelförmigen 
Partikeln in den Bereichen 10-1 < Reε < 10
4 sowie 0,6 < Pr < 104 und für Zylinder bei  
102 < Reε < 10
4 sowie 0,6 < Pr < 1300 überprüft [Gni_06]. 
 
 
7.3.3 Effektive Wärmeleitfähigkeit des Katalysatorbetts 
Für die Beschreibung des Wärmetransports im Katalysatorbett gibt es vielfältige Modelle. Zu 
Beginn ist zu klären, ob ein ein- oder ein mehrdimensionales mathematisches Modell erstellt 
werden soll. Sind das Verhältnis zwischen Durchmesser und Länge des Katalysatorbettes 
und die radialen Gradienten sehr klein, genügt oft ein eindimensionales Reaktormodell. In 
diesem Fall kann ein einparametriges Wärmetransportmodel mit dem Wandwärmeüber-
gangskoeffizienten (αw) angewendet werden. Die Temperatur im Katalysatorbett wird an 
jeder axialen Position (z) zu einem Wert gemittelt. Für ein mehrdimensionales Reaktormodell 
gibt es zwei Varianten. Entweder wird mit nur einem Wärmetransportparameter - der effekti-
ven Wärmeleitfähigkeit des Katalysatorbetts (λbed) - gearbeitet oder es werden zwei Wärme-
transportparameter λbed und αw (Wandwärmeübergangskoeffizient) verwendet. 
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Kommt das Modell mit nur einem Wärmetransportparameter zur Anwendung, sollte die 
Ruhebettwärmeleitfähigkeit als Funktion des Rohrradius angegeben werden (Λrad(r)). Die 
Ursache liegt in der radialen Geschwindigkeitsverteilung in einem durchströmten Partikel-
bett, welche von der radialen Bettporositätsverteilung ausgeht. Detaillierte Informationen 
zum Einfluss der radialen Geschwindigkeitsverteilung auf die lokale Wärmeleitfähigkeit in 
einer durchströmten Schüttung geben unter anderem Daszkowski [Das_90] und Legawiec 
[Leg_95]. Oft wird jedoch in der chemischen Verfahrenstechnik vereinfachend von einer 
Pfropfenströmung ausgegangen und das zweidimensionale Wärmetransportmodell mit zwei 
Parametern kommt zur Anwendung. Man sollte sich jedoch im Klaren sein, dass die Bezie-
hungen zur Berechnung der einzelnen Parameter nicht von einem Modell auf ein anderes 
übertragbar sind. 
Zur Berechnung der effektiven Wärmeleitfähigkeit eines Festbettes mit ruhendem Fluid (λbed) 
entwickelten Zehner, Bauer und Schlünder ein Modell über die Vorstellung einer Einheitszel-
le [Tso_06a]. Eine vereinfachte Variante berücksichtigt nur die primären Parameter: Wärme-
leitfähigkeit des Feststoffs und des Fluids sowie die Bettporosität. Die in dieser Arbeit ver-
wendete Variante berücksichtigt zusätzlich die sekundären Parameter Strahlung, Druck, 
Partikelgröße und –form sowie die Verformbarkeit der Partikel.  
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Der weitere Berechnungsgang und die Bedeutung der Parameter (kG, krad, ϕ, kp, kc) finden 
sich in einschlägiger Literatur [Tso_06a]. 
Der Druckeinfluss wurde als vernachlässigbar eingestuft, weil kleine Dampfreformer für 
Brennstoffzellen nur bei Drücken nahe 1 bar betrieben werden. Der Emissionsgrad der 
Katalysatorpartikel wurde auf 0,8 geschätzt. In der Literatur [Mik_07] werden jedoch stark 
temperaturabhängige Emissionsgrade von Metalloxiden angegeben. Die Vorhersage eines 
Emissionsgrades erschwert sich zusätzlich, da die Partikel aus inhomogenen Mischungen 
von Metalloxiden bestehen und stark strukturierte sowie beschichtete Oberflächen vorwei-
sen. Die restlichen Parameter des Modells konnten mit guter Genauigkeit eingesetzt werden.  
 
Die berechneten Werte wurden mit Messwerten einer Rohrapparatur, die am Institut für 
Wärmetechnik und Thermodynamik der TU Bergakademie Freiberg betrieben wird, vergli-
chen. Eine Prinzipskizze der Messapparatur ist in Abbildung 7.5 dargestellt.  
 














Abbildung 7.5: Schemazeichnung der Rohrapparatur zur Messung der effektiven Ruhebett-
wärmeleitfähigkeit λbed 
 
Mit der verwendeten Rohrapparatur lässt sich die Wärmeleitfähigkeit von Feststoffen (in 
Ringform) und vor allem Schüttstoffen im Temperaturbereich von 100 bis 1200 °C bestim-
men. Der Messbereich liegt zwischen 0,03 und 10 W/(m*K), die Messgenauigkeit bei ± 3 %. 
Die Höhe der Apparatur (H) beträgt 37 cm, der Innenradius der Probe (R1) 32 mm und der 
Außenradius (R2) 80 mm. Vor den Versuchen wurden die Schüttungen mit Helium gespült, 
um eine Reaktion der Katalysatoren mit Luftsauerstoff zu vermeiden. Die Apparatur wird 
innen elektrisch beheizt (Pel). Auf halber Höhe der Apparatur werden die Temperaturen 
innen (T1) und außen (T2) gemessen. Aus diesen Messwerten und der Heizleistung (Pel) 
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In Abbildung 7.6 erfolgt eine Gegenüberstellung von berechneten zu gemessenen Werten 
der effektiven Ruhebettwärmeleitfähigkeit (λbed) von zwei Katalysatoren und einem Ver-
gleichsmaterial. Bei diesem handelt es sich um Inertkugeln aus α-Al2O3 mit geringer Porosi-
tät. 



























Abbildung 7.6: Vergleich gemessener mit berechneten Werten der effektiven Ruhebett-
wärmeleitfähigkeit (λbed) 
 
Der Vergleich zeigt, dass die Unterschiede zwischen den verschiedenen Katalysatortypen 
von dem Modell gut nachgebildet werden. Der Verlauf der Kurven stimmt nicht exakt über-
ein, was an dem als konstant angenommenen Emissionsgrad der Partikel liegen kann. Des 
Weiteren geht das Berechnungsmodell von einem monodispersen Partikelkollektiv aus, was 
nicht genau der Realität entspricht. 
7.3.4 Effektive Wärmeleitfähigkeit des durchströmten Katalysatorbetts 
Im durchströmten Katalysatorbett erfolgt der Wärmetransport nicht nur durch Wärmeleitung 
und Strahlung, wie es die Ruhebettwärmeleitfähigkeit (λbed) berücksichtigt, sondern auch 
durch Konvektion infolge der Quervermischung des Fluids. Tsotsas [Tso_06b] schlägt fol-
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definiert ist. Der Steigungsparameter (Krad) ist abhängig von der Partikelform (Krad,∞ = 7,0 für 
Kugeln; 4,6 für Vollzylinder und 5,7 für gebrochenes Gut) sowie dem Durchmesserverhältnis 
von Rohr und Partikel.  
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Die gesamte effektive axiale Wärmeleitfähigkeit lässt sich in der gleichen Art und Weise 
bestimmen, nur wird der radiale Steigungsparameter Krad durch sein axiales Pendant Kax 
ersetzt, wobei wieder Kax = 2 gilt. Dadurch wird der Charakter der effektiven Gesamtwärme-
leitfähigkeit als anisotroper Parameter deutlich.  
 
 
7.3.5 Wärmeübergang zwischen Rohrwand und durchströmtem Katalysatorbett 
Um das Wärmetransportmodell mit zwei Parametern zu komplettieren, muss die in Kapitel 
7.3.4 berechnete effektive Wärmeleitfähigkeit mit dem dazugehörigen Wandwärmeüber-
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Die Gültigkeitsbereiche werden von Nilles [Nil_91] folgendermaßen angegeben:   
 
4
0 10Pe1 << und 512,1 << PR dd .  
 
Die Pécletzahlen lagen für die in Kapitel 9 vorgestellten Untersuchungen zwischen 8 und 84. 
Das Durchmesserverhältnis von Rohr zu Partikel liegt bei den verwendeten Katalysatoren 
und den vorgegebenen Rohrdurchmessern zwischen 2,5 und 16,7. Die beiden Parameter 
liegen demnach in den vorgegebenen Gültigkeitsbereichen für Gl. 7.26. 
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7.4 Typische Wertebereiche für Stoff- und Wärmetransportparame-
ter bei der Dampfreformierung von Methan 
Um die Variationsbreite der Transportparameter von Katalysator zu Katalysator und inner-
halb eines Dampfreformers besser einschätzen zu können, wurden sie für alle untersuchten 
Katalysatoren und drei Positionen im Dampfreformer analytisch berechnet. Die Ergebnisse 
sind für die Stofftransportparameter in Tabelle 7.2 und für die Wärmetransportparameter in 
Tabelle 7.3 dargestellt. Die Prozessbedingungen wurden auf typische Werte für kleine 
stationäre Dampfreformer für Brennstoffzellen festgelegt. So beträgt der Druck im gesamten 
Reformer 1,2 bar. Das molare Wasserdampf-Kohlenstoff-Verhältnis (S/C) wurde auf 4,0 
festgelegt. Die drei untersuchten Positionen im Reformer sind durch unterschiedliche Tem-
peraturen und Gaszusammensetzungen charakterisiert. Die Gaszusammensetzung lässt 
sich am einfachsten mit dem Methanumsatz (UCH4) und der Kohlenmonoxidselektivität (SCO) 
ausdrücken. 
 
• Eintritt – ϑ = 600 °C; UCH4 = 0; (SCO = 0) 
• Mitte – ϑ = 650 °C; UCH4 = 0,5; SCO = 0,5 
• Austritt – ϑ = 700 °C; UCH4 = 0,9; SCO = 0,5 
 
Am Reformereintritt wird die Temperatur mit 600 °C angenommen. Das Rohgas besteht nur 
aus Wasserdampf und Erdgas, es wurde noch kein Methan umgesetzt. Die Angabe einer 
Selektivität ist aus diesem Grund nicht sinnvoll. In der Reformermitte wird eine leichte Tem-
peraturerhöhung um 50 K gegenüber dem Reformereintritt angenommen. Die Reformerrohre 
sind in der Regel heißer und übertragen große Wärmemengen an die Katalysatorschüttung, 
die diese zugeführte Wärme für die endotherme Reaktion benötigen und gleichzeitig das 
Prozessgas weiter erwärmen. In der Reformermitte sind bereits 50 % des eingesetzten 
Methans umgesetzt. Die Nebenprodukte Kohlenmonoxid und Kohlendioxid werden in glei-
cher Menge produziert (SCO = 0,5). Am Reformerende hat sich die Temperatur ein weiteres 
Mal um 50 K erhöht, erst dadurch kann ein hoher Methanumsatz erreicht werden (UCH4 = 
0,9), der bei tieferen Temperaturen auf Grund der ungünstigen Gleichgewichtslage unmög-
lich wäre. Hier wird ebenso davon ausgegangen, dass die Selektivität zu Kohlenmonoxid 0,5 
beträgt. Die Berechnungen zum chemischen Gleichgewicht in Kapitel 5.3 bestätigen diese 
Annahme. 
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Tabelle 7.2: Typische Werte von Stofftransportparametern eines Dampfreformermodells  
Deff,CH4 βp,CH4 Drad Dax 
Katalysator Position im Reformer 
m²/s m/s m²/s m²/s 
Eintritt 7,99*10-6 0,462 9,43*10-4 4,73*10-3 
Mitte 8,56*10-6 0,703 1,18*10-3 6,02*10-3 Ni/Al2O3-CaO (Kug.) 
Austritt 9,12*10-6 1,073 1,38*10-3 7,29*10-3 
Eintritt 6,42*10-6 0,472 9,21*10-4 4,63*10-3 
Mitte 6,82*10-6 0,715 1,15*10-3 5,89*10-3 Rh/Al2O3-CaO  
Austritt 7,22*10-6 1,094 1,35*10-3 7,13*10-3 
Eintritt 3,17*10-6 0,657 4,73*10-4 2,52*10-3 
Mitte 3,23*10-6 0,998 5,90*10-4 3,21*10-3 Ni/Al2O3 
Austritt 3,30*10-6 1,530 6,94*10-4 3,89*10-3 
Eintritt 1,71*10-6 0,652 3,55*10-4 1,96*10-3 
Mitte 1,73*10-6 0,983 4,42*10-4 2,50*10-3 Ni/MgO 
Austritt 1,74*10-6 1,485 5,18*10-4 3,03*10-3 
Eintritt 1,19*10-6 0,652 3,55*10-4 1,96*10-3 
Mitte 1,20*10-6 0,983 4,42*10-4 2,50*10-3 Ni/Al2O3-ZrO 
Austritt 1,21*10-6 1,485 5,18*10-4 3,03*10-3 
Eintritt 4,82*10-6 0,466 7,64*10-4 3,92*10-3 
Mitte 4,96*10-6 0,709 9,52*10-4 4,98*10-3 Ni/Al2O3-CaO (Tabl.) 
Austritt 5,10*10-6 1,081 1,11*10-3 6,03*10-3 
 
Die Berechung der Stofftransportparameter zeigt zwei gegenläufige Tendenzen: 
 
1. Der effektive Diffusionskoeffizient (Deff) ist stark materialabhängig (vorliegende Po-
renstruktur), aber im Wesentlichen unabhängig von der Position im Reaktor. Nur bei 
hohen Werten für Deff, wie ihn zum Beispiel der Katalysator Ni/Al2O3-CaO (Kug.) 
aufweist, wird dieser Parameter wieder etwas positionsabhängig. Die in den Makro-
poren ablaufende molekulare Diffusion ist von der Gaszusammensetzung abhängig. 
Ein Umstand der auf die Knudsen-Diffusion, die den Stofftransport in Katalysatoren 
mit einer feinen Porenstruktur (z.B. Ni/MgO) dominiert, nicht zutrifft. 
2. Sowohl der Stoffübergangskoeffizient am Partikel (βp), als auch die Dispersionsko-
effizienten (Drad, Dax) sind hauptsächlich abhängig von der Gaszusammensetzung 
und damit der Position im Reformer. Zusätzlich erhöht sich durch die Volumenzu-
nahme bei Ablauf der Methan-Wasserdampf-Reaktion die Strömungsgeschwindig-
keit im Verlauf des Reaktors, was einen weiteren positiven Effekt auf die genannten 
Parameter hat. Der Katalysator selbst hat nur über seine Größe und seine Form ei-
nen geringen Einfluss.  
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Tabelle 7.3: Typische Werte von Wärmetransportparametern eines Dampfreformermodells 
λp αp Λrad Λax αw 
Katalysator 
Position im 
Reformer W/(m*K) W/(m²*K) W/(m*K) W/(m*K) W/(m*K) 
Eintritt 1,03 501 1,26 4,15 435 
Mitte 1,07 886 1,41 4,48 541 
Ni/Al2O3-CaO 
(Kug.) 
Austritt 1,10 1163 1,53 4,74 622 
Eintritt 1,04 511 1,25 4,07 439 
Mitte 1,08 904 1,40 4,40 547 Rh/Al2O3-CaO  
Austritt 1,11 1187 1,52 4,66 629 
Eintritt 1,01 714 0,90 2,37 532 
Mitte 1,05 1256 1,03 2,59 675 Ni/Al2O3 
Austritt 1,08 1649 1,13 2,77 781 
Eintritt 0,85 770 1,01 1,97 632 
Mitte 0,87 1356 1,12 2,14 774 Ni/MgO 
Austritt 0,89 1780 1,21 2,27 875 
Eintritt 0,84 770 1,00 1,96 628 
Mitte 0,86 1356 1,12 2,14 769 Ni/Al2O3-ZrO 
Austritt 0,88 1780 1,20 2,27 871 
Eintritt 1,03 505 1,48 3,55 483 
Mitte 1,07 894 1,63 3,83 594 
Ni/Al2O3-CaO 
(Tabl.) 
Austritt 1,10 1174 1,75 4,05 674 
 
Wenn man die Werte der Wärmetransportparameter vergleicht, fallen drei Fakten ins Auge: 
 
1. Die Wärmeleitfähigkeit der Katalysatorpartikel (λp) verändert sich kaum über den Re-
former. Zwischen den Katalysatoren bestehen keine allzu großen Unterschiede. Die 
Materialien mit hohen Nickelgehalten weisen gegenüber Katalysatoren mit hohem 
Al2O3-Anteil und mäßigem Nickelgehalt um ca. 15 – 20 % niedrigere Werte für λp 
auf. Wenn man die großen Unsicherheiten bei der Berechung bedenkt, kann dieser 
Parameter im Temperaturbereich von 600 bis 700 °C mit 1,0 W/(m*K) als konstant 
angenommen werden. In dieser Arbeit wurde allerdings mit positions- und katalysa-
torabhängigen Werten gerechnet (siehe Kap. 8 und 9). 
2. Die restlichen Parameter, Wärmeübergangskoeffizient am Katalysatorpartikel (αp), 
effektive Wärmeleitfähigkeit im Katalysatorbett (Λrad, Λax) und Wärmeübergangskoef-
fizient zwischen Rohrwand und Katalysatorschüttung (αw), sind sowohl positions- als 
auch materialabhängig. 
3. Die effektive Wärmeleitfähigkeit im Katalysatorbett hat einen stark anisotropen Cha-
rakter. In axialer Richtung ist die effektive Wärmeleitfähigkeit um den Faktor 2 bis 4 
höher als in radialer Richtung. 
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Allein aus den Zahlenwerten der Transportparameter lässt sich nicht deren Bedeutung für 
das Gesamtsystem eines Dampfreformers ableiten. Die Zusammenhänge zwischen ihnen, 
der Katalysator- und Reaktorgeometrie und den chemischen Reaktionen sind zu komplex. 
Es sind umfangreiche Simulationen und Signifikanzanalysen notwendig, die in den folgen-
den Kapiteln durchgeführt werden, um ein Verständnis der gegenseitigen Wechselwirkungen 
zu erhalten.   
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Die Simulation eines einzelnen Katalysatorpartikels hat zum Ziel, Temperatur- und Konzent-
rationsfelder sichtbar zu machen, welche durch das Zusammenspiel von stark wärmegetön-
ten chemischen Reaktionen auf der einen, als auch Stoff- und Wärmetransportwiderständen 
auf der anderen Seite entstehen. Des Weiteren sollen die über das Partikelvolumen gemittel-
te Reaktionsgeschwindigkeit berechnet und Möglichkeiten untersucht werden, diese mittlere 
oder effektive Reaktionsgeschwindigkeit nur mit Hilfe von frei zugänglichen Prozessdaten 
(Temperatur, Gaszusammensetzung) und Strukturparametern des Katalysators (effektiver 
Diffusionskoeffizient, Wärme- und Stofftransportübergangskoeffizienten) analytisch voraus-
zuberechnen. Wenn dies ausreichend exakt möglich ist, können die komplexen Vorgänge, 
die an und in einem Katalysatorpartikel stattfinden, vereinfacht mit einem pseudohomogenen 




Für jeden der sechs vorgestellten Katalysatoren wurden Simulationen durchgeführt. Die 
Berechnungen erfolgten dreidimensional an einem Oktanten der Partikel (siehe Abbildung 
8.1). Streng genommen sind für ein kugelförmiges Partikel eindimensionale Modelle ausrei-
chend, die Berechnung von Katalysatoren in Zylinderform benötigt zumindest ein zweidi-
mensionales Modell.  
 
 
Abbildung 8.1: Geometrie Einzelpartikelmodell (Simulationsgebiet dunkel dargestellt) 
 
Für die Modellierung wurden zwei Fälle ausgewählt. Im ersten Fall wird ein Katalysatorparti-
kel am Reformereintritt simuliert. Das umgebende Fluid besteht hier nur aus Methan und 
Wasserdampf. Der zweite Fall untersucht das Verhalten in der Reformermitte. Hier wird 
vorausgesetzt, dass der Methanumsatz bereits 50 % beträgt und die Selektivität zur Bildung 
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von Kohlenmonoxid ebenfalls 50 % beträgt. Beide Fälle gehen von einem Druck von 1,2 bar 
sowie einem S/C von 4,0 aus. Der das Partikel umgebende Gasstrom soll im ersten Fall eine 
Temperatur von 600 °C aufweisen, in der Reformermitte soll er um 50 K höher liegen. Eine 
Untersuchung des Partikelverhaltens am Reformeraustritt ist nicht sinnvoll, da hier das 
chemische Gleichgewicht eingestellt ist und die Reaktionen zum Erliegen gekommen sind.  
Da Brennstoffzellenheizgeräte auch in Teillast betrieben werden, wurde mit zwei unter-
schiedlichen Katalysatorbelastungen gerechnet. Sie orientieren sich an Werten, die in der 
Dissertation von Grosser [Gro_06] angegeben wurden. Die Berechnungen wurden für Voll-
last und eine Teillast von 25 % durchgeführt. Es ergeben sich dementsprechend unter-
schiedliche Leerrohrgeschwindigkeiten (u0), die einen erheblichen Einfluss auf die Stoff- und 
Wärmeübergangskoeffizienten haben. Alle Prozessparameter sind in Tabelle 8.1 zusam-
mengefasst. 
 
Tabelle 8.1: Parameter des Einzelpartikelmodells 
Prozessparameter Reformereintritt Reformermitte 
Temperatur 873 K 923 K 
Druck 1,2 bar 1,2 bar 
S/C 4,0 4,0 
Zusammensetzung 
CH4 20 % 8,3 % 
H2O 80 % 54,1 % 
H2 0 % 29,2 % 
CO 0 % 4,2 % 
CO2 0 % 4,2 % 
u0 0,90 bzw. 3,59 m/s* 1,14 bzw. 4,56 m/s* 
*je nach Katalysatorbelastung 
 
 
8.1.3 Rechentechnische Umsetzung 
Die Berechnungen wurden mit dem Programm COMSOL Multiphysics ausgeführt, welches 
mit der „Finite Elemente Methode“ arbeitet. Als Solververfahren wurde die Generalized 
minimal residual Methode (GMRES) verwendet. GMRES ist ein iteratives, numerisches 
Verfahren, das bei der Lösung von großen, dünnbesetzten, linearen Gleichungssystemen 
eingesetzt wird. Seine Stärke hat es als näherungsweises Verfahren, weil es unter Verwen-
dung einer geeigneten Vorkonditionierung sehr große Gleichungen mit Millionen Unbekann-
ten in wenigen Iterationen mit befriedigender Genauigkeit lösen kann [Saa_86].   




Die Vernetzung der Oktanden erfolgte mit Tetraedern. Die maximale Elementgröße betrug 
zwischen 0,1 mm (für Ni/Al2O3-ZrO) und 0,25 mm (für Ni/Al2O3-CaO). Die daraus resultie-
rende Anzahl der Elemente lag zwischen 4.735 (Rh/Al2O3-CaO) und 5.508 (Ni/MgO). Ein 
Diskretisierungsfehler konnte durch eine Überprüfung der Rechnung mit einer Verdopplung 





Im Modellraum wird die Energiebilanz (Gl. 8.1) zusammen mit den Massebilanzen (Gl. 8.2) 
jeder Komponente (i) für den stationären Fall gelöst. Sie sind über die Reaktionsgeschwin-
digkeiten der Methanspaltungsreaktion (Gl. 5.1, j = 1) und der homogenen Wassergasreakti-
on (Gl. 5.3, j = 2) miteinander gekoppelt. Diese treten als Quelltherme in den Bilanzglei-
chungen in Erscheinung. In beiden Bilanzgleichungen fehlt der konvektive Term, da in den 































































































= ,,,0  Gl. 8.2 
 
Die Stoffänderungsgeschwindigkeit (Ri) für jede Komponente (i = CH4, H2O, H2, CO, CO2, 
N2) stellt die Summe aller Produkte aus den jeweiligen stöchiometrischen Koeffizienten (νij) 




jiji rR ν  Gl. 8.3 
 
Für die Reaktionsgeschwindigkeit (r1) der Reaktion von Methan mit Wasserdampf zu Koh-
lenmonoxid und Wasserstoff (Gl. 5.1) wird der an die jeweilige Katalysatoraktivität angepass-
te kinetische Ansatz von Iglesia verwendet (siehe Kapitel 6.3.4). Die Shiftreaktion befindet 
sich laut Iglesia bei typischen Bedingungen der Dampfreformierung praktisch im Gleichge-
wicht. Deshalb wurde sie im Modell wie eine sehr schnelle reversible Reaktion behandelt. 
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Die Transportkoeffizienten in den Leitungstermen sind isotrop, es treten also keine rich-
tungsabhängigen Änderungen der Wärmeleitfähigkeit des Katalysatorpartikels (λp) in der 
Energiebilanz und der effektiven Diffusionskoeffizienten (Deff,i) in den Massebilanzen auf. 
Beide Eigenschaften sind katalysatorspezifisch und temperaturabhängig. Darüber hinaus 
sind die effektiven Diffusionskoeffizienten für jede Gaskomponente verschieden. Diese 
Eigenschaften des Katalysators wurden nach den Vorgehensweisen berechnet, wie sie in 




Aus Symmetriegründen gilt für alle inneren Flächen, dass der jeweilige Stoff- und Wärme-
strom an jeder Stelle gleich null ist. Über die äußeren Flächen wird Stoff und Wärme mit dem 
umgebenden Fluid ausgetauscht. Die auftretenden Stoffstromdichten ( in& ) sind für jede 
Gaskomponente (i) wie folgt definiert: 
 
( )sifliii ccn ,, −⋅= β&   Gl. 8.4 
 
Äquivalent dazu werden die auftretenden Wärmestromdichten folgendermaßen berechnet: 
 
( )sfl TTq −⋅= α&  Gl. 8.5 
 
Die Berechnung der entsprechenden Stoff- (βj) und Wärmeübergangskoeffizienten (α) 
erfolgte, wie in den Kapiteln 7.2.2 bzw. 7.3.2 dargestellt. 
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8.2 Ergebnisse der Simulation 
Als Ergebnis der Simulation erhält man die Verteilung der Temperatur und der Gaszusam-
mensetzung im Einzelpartikel im stationären Zustand, wie sie beispielhaft für den Katalysator 
Ni/Al2O3-CaO (Kug.) am Reaktoreintritt bei Teillast in  
Abbildung 8.2 dargestellt sind.  
Man kann erkennen, dass in diesem Fall ein relativ großer Temperaturunterschied zwischen 
Gasphase und Partikeloberfläche vorliegt. Im Partikel ist der Temperaturabfall hingegen 
relativ klein. Für die Konzentration gilt dagegen das Gegenteil: Der Konzentrationssprung in 
der Grenzschicht ist klein gegenüber dem Konzentrationsabfall im Partikelinneren (Fluidtem-
peratur bzw. Methankonzentration in der Bulkphase siehe Tabelle 8.1). 
 
 
Abbildung 8.2: Temperatur (T in K) und Methankonzentration (cCH4 in mol/m³) im Einzelparti-
kel [Ni/Al2O3-CaO (Kug.), Reformereintritt, Teillast – 25%] 
 
Neben diesen beiden Größen ist die aus den Temperatur- und Konzentrationsverhältnissen 
resultierende Reaktionsgeschwindigkeitsverteilung interessant. Der betrachtete Fall veran-
schaulicht, dass die Reaktion praktisch nur in der äußeren Schale des Katalysators stattfin-
det. Verursacht durch den rapiden Konzentrationsabfall von Methan zur Partikelmitte hin, 
sinkt die Reaktionsgeschwindigkeit schnell ab und beträgt im Kern annähernd null. Hier 
befindet sich das System im chemischen Gleichgewicht bezogen auf die lokal herrschende 
Temperatur (siehe Abbildung 8.3). 
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Abbildung 8.3: Reaktionsgeschwindigkeit (r1 in mol/(m³*s)) im Einzelpartikel [Ni/Al2O3-CaO 
(Kug.), Reformereintritt, Teillast - 25%] 
 
Die Ergebnisse für alle anderen Katalysatoren sind recht ähnlich, aber bei weitem nicht 
gleich. Folgende Katalysatoreigenschaften beeinflussen die Verhältnisse am und im Einzel-
partikel: 
 
• intrinsische Kinetik (Aktivität) 
• effektiver Diffusionskoeffizient (Porenstruktur) 
• effektive Wärmeleitfähigkeit des Partikels (Zusammensetzung, Porenstruktur) 
• Partikelradius und –form 
 
Generell bewirkt eine hohe Aktivität starke Konzentrations- und Temperaturgradienten. Sie 
liegt für die untersuchten Katalysatoren in einem weiten Bereich. Der aktivste Katalysator hat 
eine 7,2-fach höhere massebezogene Aktivität gegenüber dem schwächsten Katalysator. 
Ebenso starke Unterschiede (bis zu Faktor 7, Wert ist temperaturabhängig) existieren für 
den effektiven Diffusionskoeffizienten. Niedrige Diffusionskoeffizienten bewirken große 
Konzentrationsgradienten im Partikel. Die anderen maßgeblichen Eigenschaften der Kataly-
satoren variieren demgegenüber nicht so stark. Für den Partikeldurchmesser beträgt der 
Faktor zwischen größtem und kleinstem Partikel 2,77. Die effektive Partikelwärmeleitfähig-
keit variiert maximal um den Faktor 1,25. 
 
Trotz dieser teilweise recht deutlichen Unterschiede zwischen den maßgeblichen Eigen-
schaften der einzelnen Katalysatoren, erkennt man einige eindeutige Trends (siehe Tabelle 
8.2).  
• Die Gradienten der Methankonzentration sind im Partikel deutlich stärker als in der 
laminaren Grenzschicht. Das bedeutet, die Differenz zwischen der Konzentration in 
der Gasphase und der Konzentration auf der Partikeloberfläche (∆cCH4,ex) ist nicht 
besonders groß. Er liegt für alle untersuchten Katalysatoren im Fall Reformereintritt 
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zwischen 0,023 und 0,243 mol/m³, wohingegen der interne Konzentrationsunter-
schied zwischen Oberfläche und Kern (∆cCH4,in) von 2,504 bis 3,097 mol/m³ beträgt. 
• Die Temperaturverteilung zeigt einen gegenteiligen Trend. Es dominieren die exter-
nen Temperaturdifferenzen (∆Tex) zwischen Fluid und Partikeloberfläche. Sie variie-
ren stark zwischen 3,1 und 39 K. Die intrapartikulären Temperaturdifferenzen (∆Tin) 
nehmen sich dagegen bescheiden aus. Sie erreichen Werte zwischen 1 und 6,7 K. 
• Unter Teillast ergeben sich infolge schlechterer Stoff- und Wärmeübergänge zwi-
schen Partikel und umströmendem Fluid etwas stärkere externe Konzentrations- 
und Temperaturunterschiede. Sie liegen in den untersuchten Fällen bei 25 % Teillast 
im Mittel um knapp 70 % höher als bei Volllast. Die internen Differenzen verhalten 
sich gegensätzlich. Während die Konzentrationsdifferenzen unter Teillast geringer 
sind, sind die internen Temperaturdifferenzen unter Teillast etwas größer. 
 
Tabelle 8.2: Konzentrations- und Temperaturdifferenzen an den untersuchten Katalysator-
partikeln am Reformereintritt 
Konzentrationsdifferenz Methan  
(∆cCH4) in mol/m³ 












Ni/Al2O3-CaO (Kug.) 0,156 2,790 25,1 6,7 
Rh/Al2O3-CaO 0,069 2,846 11,0 5,3 
Ni/Al2O3 0,052 2,983 8,2 2,4 
Ni/MgO 0,023 2,544 3,1 1,6 
Ni/Al2O3-ZrO 0,055 3,097 7,8 1,4 
Reformereintritt,  
Volllast 
Ni/Al2O3-CaO (Tabl.) 0,128 2,964 18,6 2,7 
Ni/Al2O3-CaO (Kug.) 0,243 2,607 39,0 5,2 
Rh/Al2O3-CaO 0,116 2,733 18,3 5,1 
Ni/Al2O3 0,085 2,913 13,6 2,2 
Ni/MgO 0,040 2,504 5,7 1,0 
Ni/Al2O3-ZrO 0,093 3,037 12,8 1,3 
Reformereintritt, 
Teillast (25%) 
Ni/Al2O3-CaO (Tabl.) 0,211 2,830 29,3 2,5 
 
In der Reformermitte sind sämtliche intra- und extrapartikulären Differenzen kleiner als am 
Reformereintritt (siehe Tabelle 8.3). Die Ursachen sind vielfältig. 
• Die Reaktionsgeschwindigkeit ist auf Grund des kleineren Methanpartialdrucks ge-
nerell geringer. 
• Stoff- und Wärmeübergangskoeffizienten fallen höher aus, weil die Fluidgeschwin-
digkeit infolge der Volumenzunahme während der Reaktion zunimmt und sowohl 
die Wärmeleitfähigkeit, als auch die Diffusionskoeffizienten in der laminaren Grenz-
schicht bei einem relativ hohen Wasserstoffanteil und etwas höherer Temperatur 
zunehmen. 
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• Ebenso fallen die effektive Wärmeleitfähigkeit des Katalysatorpartikels und die ef-
fektive Diffusionsgeschwindigkeit im Partikel bei einer um 50 K höheren Tempera-
tur und einem hohen Wasserstoffpartialdruck höher aus. 
• Die absoluten Werte für die Konzentrationsdifferenzen (∆cCH4) müssen niedriger 
liegen, weil die Methankonzentration im Fluid in der Reformermitte mit 1,303 
mol/m³ wesentlich kleiner ist als mit 3,307 mol/m³ am Reformereintritt.  
 
Tabelle 8.3: Konzentrations- und Temperaturdifferenzen an den untersuchten Katalysator-
partikeln in der Reformermitte 
Konzentrationsdifferenz Methan 
(∆cCH4) in mol/m³ 
Temperaturdifferenz  











Ni/Al2O3-CaO (Kug.) 0,074 1,077 11,2 2,1 
Rh/Al2O3-CaO 0,032 1,142 4,7 2,1 
Ni/Al2O3 0,023 1,163 3,4 0,9 
Ni/MgO 0,010 1,143 1,4 0,7 
Ni/Al2O3-ZrO 0,024 1,179 3,2 0,5 
Reformermitte,  
Volllast 
Ni/Al2O3-CaO (Tabl.) 0,061 1,160 8,4 1,1 
Ni/Al2O3-CaO (Kug.) 0,120 1,000 18,0 2,0 
Rh/Al2O3-CaO 0,055 1,105 8,0 2,1 
Ni/Al2O3 0,039 1,139 5,7 0,9 
Ni/MgO 0,018 1,132 2,3 0,7 
Ni/Al2O3-ZrO 0,042 1,154 5,3 0,6 
Reformermitte, 
Teillast (25%) 
Ni/Al2O3-CaO (Tabl.) 0,108 1,038 9,8 1,2 
 
Neben den angeführten allgemeinen Trends existieren recht deutliche Unterschiede zwi-
schen den untersuchten Katalysatoren. Diese Unterschiede lassen sich sehr gut mit Hilfe 
von eindimensionalen Diagrammen aufzeigen. Zusätzlich kann der Verlauf der Temperatur, 
der Methankonzentration und der Reaktionsgeschwindigkeit visualisiert werden. Kugelförmi-
ge Katalysatoren sind dieser Darstellung sofort zugänglich, die ebenfalls untersuchten 
zylindrischen Partikel bedürfen einer einschränkenden Festlegung, weil sie nicht nur radiale 
Gradienten vorweisen. Der in Abbildung 8.4 dargestellte Fall eines zylindrischen Katalysa-
tors bezieht sich auf den Radius in der Mitte des Partikels.    
Zur besseren Vergleichbarkeit der behandelten Fälle wurden normierte Größen verwendet, 
die über dem relativen Partikelradius aufgetragen sind. So wurden die lokale Methankon-
zentration (cCH4) auf die Konzentration im Fluid (cCH4,fl) und die lokale Reaktionsgeschwindig-
keit (r1) auf die Reaktionsgeschwindigkeit ohne limitierende Einflüsse am und im Partikel 
(r1,fl) bezogen. Die Temperaturdifferenz (∆T) ist in absoluten Zahlen als Unterschied der 
lokalen Temperatur (T) zur Fluidtemperatur (Tfl) dargestellt.  
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Die laminare Grenzschicht wurde willkürlich auf eine Dicke von 0,2 Partikelradien festgelegt. 
Die Verläufe der lokalen Zustandsgrößen in der Grenzschicht wurden nicht berechnet und 





























































































Abbildung 8.4: Normierte Methankonzentration (cCH4/cCH4,fl) sowie Reaktionsgeschwindigkeit 
(r1/r1,fl) und Temperaturabfall (∆T) am Katalysatorpartikel am Beispiel Ni/Al2O3-CaO (Tabl.) 
am Reformereintritt und Teillast von 25 % 
 
Das hier gewählte Beispiel des Katalysators Ni/Al2O3-CaO (Tabl.) am Reformereintritt bei 
Teillast deckt folgende Tatsachen auf: 
 
• Über der laminaren Grenzschicht tritt ein abrupter Temperaturabfall um 29,3 K auf. 
• Dagegen sinkt die Temperatur im Partikel nur um 2,5 K ab. Die Absenkung erfolgt 
praktisch nur im Randbereich (ca. 0,4*R). 
• Es besteht kaum Einfluss durch Diffusion in der Grenzschicht. An der Partikelober-
fläche beträgt die Methankonzentration noch 94 % der Methankonzentration im frei-
en Gasraum. 
• Dafür zeigen sich starke Effekte durch Porendiffusion. Nach ca. einem halben Parti-
kelradius liegt die Methankonzentration im chemischen Gleichgewicht. 
• Die daraus resultierende lokale Reaktionsgeschwindigkeit liegt an der Partikelober-
fläche zwar noch bei ungefähr 60 % des Wertes für eine ungestörte Reaktion, fällt 
dann aber rasch ab, um bei ca. einem halbem Partikelradius auf nahe null abzusin-
ken. 
 










































































































Abbildung 8.5: Normierte Methankonzentration (cCH4/cCH4,fl) sowie Reaktionsgeschwindigkeit 
(r1/r1,fl) und Temperaturabfall (∆T) am Katalysatorpartikel am Beispiel Ni/MgO in der Refor-
mermitte und Volllast 
 
Dieses Verhalten ist nicht allgemeingültig, wie ein zweites Beispiel (Abbildung 8.5) zeigen 
soll. Hier wurde der Katalysator Ni/MgO in der Reformermitte bei Volllast gewählt. Wegen 
der wesentlich geringeren Aktivität dieses Katalysators und den geänderten Prozessbedin-
gungen stellen sich völlig andere Verhältnisse am Einzelpartikel ein: 
 
• Es treten kaum nennenswerte Temperaturgradienten auf. Extern werden 1,4 K, in-
tern 0,7 K erreicht. 
• Gleiches gilt für den externen Konzentrationsgradienten. Die Oberflächenkonzentra-
tion von Methan liegt bei 99 % des Wertes für die Konzentration im Fluid. 
• Es dominiert der Einfluss der Porendiffusion. Im Kern befindet sich das System im 
chemischen Gleichgewicht. 
• Die lokale Reaktionsgeschwindigkeit beträgt an der Oberfläche 97,4 % der maximal 
möglichen Reaktionsgeschwindigkeit, sinkt aber Richtung Zentrum stark ab und fällt 
im Kern beinahe auf Null. 
 
Bezogen auf ein Einzelpartikel unter typischen Bedingungen eines kleinen Dampfreformers 
für stationäre Brennstoffzellen dominiert der Einfluss der Porendiffusion, gefolgt von exter-
nen Temperaturgradienten. Unter den typischen Bedingungen am Reformereintritt (hohe 
Methankonzentration) kann die Diffusion in der Grenzschicht einen gewissen Einfluss aus-
üben. Partikelinterne Temperaturgradienten spielen praktisch keine Rolle, wenn man von 
sehr aktiven Katalysatoren am Reformereintritt absieht. Somit lässt sich eine allgemeine 
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Rangfolge der auftretenden Gradienten am Partikel für die Dampfreformierung von Methan 
angeben: 
 
inexexin TcTc ∆∆∆∆ >≈>  
 
Ohne detaillierte Kenntnis der Katalysatoraktivität, der Porenstruktur und der Prozessbedin-
gungen lässt sich a priori keine Festlegung hinsichtlich der Quantität von hemmenden Wär-
me- und Stofftransporteinflüssen am Einzelpartikel treffen. 
 
 
8.3 Schlussfolgerung für quasihomogenes Reformermodell 
Möchte man die aufwändige Nutzung eines heterogenen Reaktormodells vermeiden, bleibt 
nur die Verwendung eines quasihomogenen Modells. Dieses setzt voraus, dass die feste 
Katalysatorphase sowohl die gleiche Temperatur, als auch die gleiche Konzentration wie die 
Gasphase vorweist. Das bedeutet, die Reaktion findet unter den Prozessbedingungen des 
Fluids (Tfl, cfl) statt. Wie im vorangegangenen Kapitel gezeigt werden konnte, ist eine derar-
tige Idealisierung im Falle der Wasserdampfreformierung von Methan in kleinen Reformern 
wegen der starken Temperatur- und Konzentrationsgradienten nicht zielführend.  
Trotz allem kann ein quasihomogenes Reaktormodell nutzbar gemacht werden. Es stehen 
für die Anpassung an die Wirklichkeit so genannte Partikel- oder Porennutzungsgrade zur 
Verfügung. Sie stellen das Verhältnis zwischen durch Porendiffusion beeinflusster Reakti-
onsgeschwindigkeit zu unbeeinflusster Reaktionsgeschwindigkeit dar. Im quasihomogenen 
Modell wird der Porennutzungsgrad (ηpor) als Faktor in den Quellthermen eingesetzt und 
verlangsamt somit die Konzentrations- und Temperaturänderung in den Masse- und Ener-
giebilanzen. 

















η por  Gl. 8.6 
 
Im Gegensatz zum Porennutzungsgrad wie er in Kapitel 6.3.3 angegeben ist, gilt dieser auch 
für nicht kugelförmige Geometrien und Reaktionen jedweder Ordnung. Allerdings muss dafür 















='φ  Gl. 8.7 
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Der betrachtete Fall lässt eine Vereinfachung zu, da die maßgebliche Reaktion von Methan 








='φ  Gl. 8.8 
 
Der Thielemodul und damit der Porennutzungsgrad sind dann nur noch vom Volumen- 
Oberflächenverhältnis des Partikels, der Geschwindigkeitskonstante (k) und dem effektiven 
Porendiffusionskoeffizienten (Deff) abhängig. Alle benötigten Größen lassen sich direkt aus 
den aktuellen Zustandsgrößen des Fluids an jeder Stelle im Reaktor ableiten oder sind sogar 
konstant. 
Wie im vorhergehenden Kapitel gezeigt werden konnte, beeinflusst die Diffusion in der 
Grenzschicht den Konzentrationsverlauf im Partikel und somit die effektive Reaktionsge-
schwindigkeit. Von Scott Fogler wird ein Gesamtnutzungsgrad (Ω) vorgestellt, der sowohl die 
















η  Gl. 8.9 
 
Zusätzlich zu den schon verwendeten Größen wird noch der Stoffübergangskoeffizient in der 
laminaren Grenzschicht (β), in unserem Fall von Methan, benötigt. Im Übrigen gilt Gl. 8.9 nur 
für irreversible Reaktionen erster Ordnung. 
Da im Einzelpartikelmodell teilweise hohe, zweistellige Temperaturdifferenzen zwischen 
Fluid und Partikel berechnet wurden, ist es auch eine Überlegung wert, diese in das mathe-
matische Modell mit einzubeziehen. 
Lee et al. entwickelten einen mathematischen Zusammenhang aus Prozessgrößen und 
Strukturparametern, die einen Rückschluss auf die maximal auftretende externe Tempera-










β  Gl. 8.10 
 
Zur Bestimmung der Temperaturdifferenz wird die externe Praterzahl (βex) benötigt. Diese 














,4  Gl. 8.11 
 
Es sei daran erinnert, dass sich der Weiszmodul (Φ) als Produkt des Porennutzungsgrades 
mit dem Quadrat des Thielemoduls darstellen lässt (siehe Gl. 6.11). Abweichend davon wird 
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an dieser Stelle der Weiszmodul jedoch mit dem Gesamtnutzungsgrad (Ω) und dem modifi-
zierten Thielemodul (φ’) gebildet: 
 
2
'φ⋅= ΩΦ  Gl. 8.12 
 










=  Gl. 8.13 
 
Sie gibt das Verhältnis zwischen der Wärmeübertragung an das Partikel zum Wärmetrans-
port im Partikel wieder. 
 
Alle aufgeführten Größen, die die Unterschiede in der Temperatur und der Konzentration 
zwischen Gasphase und Katalysator berücksichtigen, wurden durch Integration von einer 
Massebilanz (ηpor, Ω) oder einer Energiebilanz (∆Tex) abgeleitet. Sie unterliegen dadurch 
zwangsläufig einigen Vereinfachungen, um überhaupt noch über eine Integration zugänglich 
zu sein. 
  
• Oft wird dem Katalysator eine Kugelform vorgegeben (Ω, ∆Tex) 
• Die Reaktionsordnung wird oft mit 1 vorausgesetzt (Ω, ∆Tex) 
• Es wird immer nur eine Reaktion betrachtet und 
• diese wird als irreversibel angenommen (ηpor, Ω, ∆Tex). 
 
Demgegenüber treten in dem Reaktionssystem eines Dampfreformers für kleine stationäre 
Brennstoffzellen folgende Probleme auf: 
 
• Der Katalysator kann auch nichtkugelförmige Geometrien aufweisen. 
• Es finden zwei Reaktionen simultan statt und 
• beide Reaktionen sind reversibel. 
 
Eine wichtige Voraussetzung, wonach die Reaktionsordnung 1 betragen soll, wird für die 
Schlüsselreaktion erfüllt. Aber auch die anderen Idealisierungen werden nicht sonderlich 
stark verletzt. Die Berechung eines Porennutzungsgrades, der es ermöglicht, den am stärks-
ten beeinflussenden Effekt – die Porendiffusion – in eine quasihomogene Modellierung zu 
integrieren, kann auch auf nichtkugelförmige Katalysatoren angewendet werden. Die simul-
tan ablaufende Wassergasshiftreaktion besitzt nur eine relativ niedrige Reaktionsenthalpie 
bezogen auf die Schlüsselreaktion von Methan mit Wasserdampf. Diese lässt bei hohen 
Temperaturen im Gleichgewicht nur noch geringe Restmethangehalte zurück und ist damit 
praktisch irreversibel.  
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Im Folgenden sollen mit Hilfe der vorgestellten Größen effektive Reaktionsgeschwindigkei-
ten für die Einzelpartikel in den untersuchten Fällen (Reformereintritt und –mitte) berechnet 
und mit den numerisch ermittelten Reaktionsgeschwindigkeiten verglichen werden. 
 
































Katalysator ist in 
der Gasphase 
homogen verteilt, 
Reaktion findet bei 
cCH4,fl und Tfl statt. 
r1,PD 
Einfluss der Porendiffu-




























net den effektiv 




Einflüsse der Poren- 
und Grenzschichtdiffu-

























grad (Ω) bezieht 
zusätzlich die 
Diffusion in der 
Grenzschicht in die 
Berechnung ein. 
r1,PD+GD+∆T 
Einflüsse der Poren- 
und Grenzschichtdiffu-
sion und der externen 
Temperaturdifferenz 
berücksichtigt 


























Die Reaktion findet 
nicht bei Tfl son-















Die Reaktion findet 
bei den lokal 
berechneten T 
und cCH4 statt. 
 
In Tabelle 8.4 sind die gebildeten effektiven Reaktionsgeschwindigkeiten, deren Symbolik 
und Berechnung sowie eine kurze Erläuterung zusammengestellt. Die Komplexität des 
dahinter stehenden Modells nimmt von Schritt zu Schritt zu. Am Beginn steht die „homoge-
ne“ Reaktionsgeschwindigkeit (r1,hom). Sie stellt den Idealfall dar. Der Katalysator bildet fiktiv 
mit der Gasphase eine homogene Mischung, damit fallen jegliche Stoff- und Wärmetrans-
portwiderstände weg. Die nächste Stufe berücksichtigt die Diffusion in den Poren des Kata-
lysators (r1,PD) mit Hilfe des Porennutzungsgrades (ηpor). Es schließt sich die Reaktionsge-
schwindigkeit an, die sowohl Poren- als auch Grenzschichtdiffusion in die Kalkulation einbe-
zieht (r1,PD+GD). Realisiert wird dies über den Gesamtnutzungsgrad (Ω). Schließlich wird 
zusätzlich der Temperaturabfall von der Gasphase an die Partikeloberfläche (∆Tex) bei der 
Berechnung der Reaktionsgeschwindigkeit (r1,PD+GD+∆T) berücksichtigt. Als Vergleich dient die 
gemittelte Reaktionsgeschwindigkeit aus der numerischen Berechung (r1,num). Da sie alle 
wichtigen Zusammenhänge berücksichtigt, wie zum Beispiel zwei simultan ablaufende 
reversible Reaktionen und eine zum Teil nichtkugelförmige Katalysatorgeometrie, stellt sie 
das genaueste Verfahren dar. Eine Berechnung des gesamten Reformers auf dieser Basis 
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ist auf Grund der hohen Anzahl an Elementen (ca. 5.000 je Partikel) nicht sinnvoll. Wenn im 
Nachgang von der wirklichen oder echten Reaktionsgeschwindigkeit die Rede ist, dann ist 
der numerisch berechnete Fall gemeint. Natürlich kann das in dem Modell simulierte Verhal-
ten eines Katalysatorpartikels nur so gut sein, wie die Genauigkeit der zu seiner Berechnung 
herangezogenen Parameter es zulässt. In dem folgenden Vergleich ist das ohne Belang, da 
für die Kalkulation der effektiven Reaktionsgeschwindigkeiten die gleichen Werte der benö-
tigten Parameter verwendet wurden. Es geht bei dem Vergleich nicht um die Exaktheit der 
Parameter und damit der Lösung an sich, sondern um eine möglichst gute Näherung durch 
Verwendung von effektiven Reaktionsgeschwindigkeiten an die komplexen Zusammenhän-
ge in einem Partikel.   
Abbildung 8.6 zeigt den Vergleich der homogenen, effektiven und numerisch berechneten 
Reaktionsgeschwindigkeiten am Beispiel des Katalysators Ni/Al2O3-CaO (Tabl.) für alle 
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Abbildung 8.6: Vergleich der homogenen, effektiven und mittleren, numerisch berechneten 
Reaktionsgeschwindigkeit am Beispiel des Katalysators Ni/Al2O3-CaO (Tabl.) 
 
Zuerst einmal fällt auf, dass die homogene Reaktionsgeschwindigkeit ungefähr fünfmal 
größer ist als die mittlere, numerisch berechnete Reaktionsgeschwindigkeit. Wird die Poren-
diffusion über einen Porennutzungsgrad in die Berechnung implementiert, erhält man effekti-
ve Reaktionsgeschwindigkeiten, die deutlich näher an der Realität liegen. So sinkt die Reak-
tionsgeschwindigkeit von 569,6 mol/(m³*s) bei homogener Berechnung auf 160,2 mol/(m³*s) 
unter Verwendung eines Porennutzungsgrades am Reformereintritt bei Teillast ab. Zum 
Vergleich: Das Einzelpartikelmodell ergab für diesen Fall eine mittlere Reaktionsgeschwin-
digkeit von 118,5 mol/(m³*s). Der Fehler ist also noch relativ groß. Durch zusätzliche Be-
rücksichtigung der Grenzschichtdiffusion mittels Verwendung des Gesamtnutzungsgrades 
erreicht man hier eine effektive Reaktionsgeschwindigkeit von 148,5 mol/(m³*s). Eine gute 
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Übereinstimmung von effektiver zu numerisch berechneter Reaktionsgeschwindigkeit erhält 
man erst, wenn sowohl die Diffusionseinflüsse innerhalb des Partikels und der Grenzschicht, 
als auch der externe Temperaturgradient in die Kalkulation einbezogen werden. Im hier 
dargelegten Fall ergibt die Berechnung dann einen Wert von 118,0 mol/(m³*s). 
Um alle anderen Katalysatoren zu vergleichen, wurden die relativen Fehler der homogenen 
und effektiven Reaktionsgeschwindigkeiten in Bezug zur mittleren numerischen Reaktions-
geschwindigkeit in Tabelle 8.5 zusammengetragen. Das lässt eine allgemeinere Betrachtung 
zu. 
 
Tabelle 8.5: Relative Fehler der effektiven Reaktionsgeschwindigkeiten in Bezug auf die 
mittlere numerische Reaktionsgeschwindigkeit 
 
 
Bei der Verwendung der homogenen Reaktionsgeschwindigkeit werden Fehler von  
63 – 556 % generiert. Unter Zuhilfenahme eines Porennutzungsgrades wird der Fehler stark 
auf Werte zwischen 6 und 54 % und damit auf circa ein Zehntel der Fehlerwerte bei Nutzung 
Prozess- 
bedingung 
Katalysator r1,hom r1,PD r1,PD+GD r1,PD+GD+∆T 
Ni/Al2O3-CaO (Kug.) 429% 54% 39% -3% 
Rh/Al2O3-CaO 155% 23% 18% 3% 
Ni/Al2O3 169% 15% 12% 1% 
Ni/MgO 68% 9% 8% 5% 
Ni/Al2O3-ZrO 290% 10% 7% -1% 
Reformereintritt,  
Teillast 
Ni/Al2O3-CaO (Tabl.) 381% 35% 25% 0% 
Ni/Al2O3-CaO (Kug.) 350% 31% 24% 1% 
Rh/Al2O3-CaO 132% 12% 10% 2% 
Ni/Al2O3 152% 8% 7% 1% 
Ni/MgO 63% 6% 5% 4% 
Ni/Al2O3-ZrO 281% 8% 6% 2% 
Reformereintritt,  
Volllast 
Ni/Al2O3-CaO (Tabl.) 325% 20% 15% 1% 
Ni/Al2O3-CaO (Kug.) 556% 33% 19% 0% 
Rh/Al2O3-CaO 227% 15% 9% -2% 
Ni/Al2O3 260% 10% 7% -2% 
Ni/MgO 118% 8% 7% 0% 
Ni/Al2O3-ZrO 465% 11% 8% 0% 
Reformermitte,  
Teillast 
Ni/Al2O3-CaO (Tabl.) 473% 21% 11% -4% 
Ni/Al2O3-CaO (Kug.) 491% 20% 13% -1% 
Rh/Al2O3-CaO 210% 9% 6% -2% 
Ni/Al2O3 248% 7% 5% -3% 
Ni/MgO 114% 7% 6% 0% 
Ni/Al2O3-ZrO 449% 8% 6% -1% 
Reformermitte,  
Volllast 
Ni/Al2O3-CaO (Tabl.) 452% 16% 11% 0% 
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der homogenen Reaktionsgeschwindigkeit gesenkt. Eine weitere, wenn auch geringe Ver-
besserung wird durch Einbeziehung der Grenzschichtdiffusion erlangt. Der relative Fehler 
sinkt leicht ab und liegt dann in einer Spanne von nur noch 5 bis 39 %. Den Feinschliff erhält 
die Berechnung der effektiven Reaktionsgeschwindigkeit, wenn auch noch die externe 
Temperaturdifferenz zwischen Fluid und Katalysatoroberfläche in die Berechnung einbezo-
gen wird. Dann pendeln die Werte für die relativen Fehler nur noch zwischen -4 und 5 %.  
Eine Erklärung der leichten Unterschätzung der Reaktionsgeschwindigkeit lässt sich leicht 
finden. Die nicht berücksichtigte zweite Reaktion (homogene Wassergasshiftreaktion – Gl. 
5.3) ist schwach exotherm. Dadurch kann sich eine mittlere Partikeltemperatur einstellen, die 
leicht höher ist, als die Berechnung der externen Temperaturdifferenz rein auf Basis der 
ersten Reaktion vermuten lässt. Bleibt ein positiver relativer Fehler bestehen, kann die 
Ursache eine nennenswerte interne Temperaturdifferenz verbunden mit einem relativ hohen 
Porennutzungsgrad sein, die nicht in die Berechnung eingeht.   
Es bleibt festzuhalten, dass sich das Verhalten der untersuchten Katalysatoren, die große 
Unterschiede in ihren relevanten Eigenschaften (Aktivität, Porenstruktur) aufwiesen, mit Hilfe 
eines Gesamtnutzungsgrades sowie der zusätzlichen Berücksichtigung der externen Tem-
peraturdifferenz hinreichend genau in einem quasihomogenen Modell darstellen lässt. Der 
Mehraufwand, den eine Berücksichtigung der internen Temperaturdifferenz verursachen 
würde, lässt sich auf der Basis der angestellten Untersuchungen nicht rechtfertigen.  
Auf Grund der Komplexität des resultierenden Modells, der Anzahl der im Vorhinein zu 
ermittelnden Parameter und der vielen berücksichtigten physikalischen Phänomene ver-
wischt der Unterschied zwischen einem quasihomogenen und einem heterogenen Modell. 
Folgt man allerdings der Definition von Adler [Adl_00], besteht der Unterschied zwischen 
den Modelltypen in der getrennten Berechnung der Gas- und der Katalysatorphase beim 
heterogenen Modell, während ein quasihomogenes Modell nur die Mischphase bilanziert. 
Das hat zum Vorteil, dass der rechentechnische Aufwand stark reduziert und gleichzeitig die 
Simulation selbst stabiler wird. Diese Überlegungen sind vor dem Hintergrund einer notwen-
digen Einbeziehung des Brenn- oder Ofenraums in ein Gesamtmodell eines Reformers zu 
sehen, der ein robustes und möglichst einfaches Teilmodell in der Reformerzone voraus-
setzt, um die Komplexität des Gesamtmodells handhabbar zu gestalten. Allerdings verliert 
man die Möglichkeit zur Simulation dynamischer Prozesse, da sich Gas- und Katalysator-
phase in ihren Eigenschaften zur Speicherung von Wärme und Impulsen fundamental unter-
scheiden.    
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9 Zweidimensionales Modell eines Reformerrohres 
9.1 Modelldefinition 
9.1.1 Motivation 
Das zweidimensionale Modell eines einzelnen Reformerrohres dient zwei Zielen. Zum einen 
soll die im vorangegangenen Kapitel aufgestellte Berechnung einer effektiven Reaktionsge-
schwindigkeit validiert werden. Zum anderen bietet ein Modell eines Reformerrohres die 
Möglichkeit, die Beeinflussung des Umsatzes durch die Geometrie des Reformers, die 
Katalysatoreigenschaften und die Prozessbedingungen in einer Sensitivitätsanalyse zu 
untersuchen. Im Gegensatz zum Einzelpartikelmodell liefert die Simulation eines Reformer-
rohres nicht nur abstrakte Werte, wie die Methankonzentration an der Partikeloberfläche, 
sondern macht zum Beispiel den Verlauf der Gaszusammensetzung entlang der Rohrachse 
sichtbar. Dieser ist im Gegensatz zu dem Konzentrationsverlauf in einem Partikel messbar 




Grundlage des Modells ist ein Rohr mit Kreisquerschnitt. Es konnte die Symmetrie des 
Rohres genutzt werden, um ein zweidimensionales rotationssymmetrisches Modell mit den 
Koordinaten r (Radius) und z (Rohrlänge) aufzustellen. Abbildung 9.1 zeigt das Modell in 
einer schematischen Darstellung. 
 
 
Abbildung 9.1: Geometrie des zweidimensionalen Modells eines Reformerrohres 
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Das Rohgas, üblicherweise bestehend aus Methan und Wasserdampf, tritt bei z = 0 in das 
Rohr ein und verlässt es bei z = L (L = Reformerlänge). Die Rohrlänge beträgt bei der Sensi-
tivitätsanalyse im Normalfall 1,0 m. In den Fällen, wo die Reaktionsbedingungen nur kleine 
Reaktionsgeschwindigkeiten erlaubten, wurde eine größere Reformerlänge gewählt, um 
vergleichbare Gesamtumsätze zu erhalten. Bei den Berechnungen zur Validierung wurde die 
Rohrlänge des Modells der Rohrlänge des Versuchsreaktors gleichgesetzt. Dieser weist eine 
effektive (katalysatorgefüllte) Rohrlänge von 0,56 m auf. Der Rohrradius beträgt in allen 
Fällen 12,5 mm, was ungefähr einem Zoll Rohrinnendurchmesser entspricht. Ausnahme ist 
hierbei die Untersuchung des Einflusses der Rohrgeometrie, wo natürlich unterschiedliche 
Rohrradien gewählt worden sind. 
 
 
9.1.3 Rechentechnische Umsetzung 
Die Simulation des Reformerrohres wurde, wie bereits das Einzelpartikelmodell, mit der 
kommerziellen Berechnungssoftware COMSOL Multiphysics durchgeführt. Es wurde eben-
falls GMRES als Solververfahren eingesetzt. Eine erhebliche Verkürzung der Rechenzeit 
wird durch geschickte Wahl der Anfangsbedingungen erreicht. Bei der erstmaligen Berech-
nung eines Modellansatzes hat es sich als hilfreich erwiesen, anfangs nur die Massebilan-
zen zu lösen, das heißt, das Reformerrohr isotherm zu betrachten. Das Ergebnis wird als 





Die Vernetzung des Simulationsgebietes erfolgte mit Tetraedern. Die maximale Elementgrö-
ße in radialer Richtung betrug 2 mm und wurde für die Modellbereiche am Reformereintritt, 
wo die Reaktionsgeschwindigkeit und damit die Konzentrations- und Temperaturgradienten 
am höchsten sind, auf 1 mm reduziert. In axialer Richtung wurden um den Faktor 5 größere 
maximale Elementgrößen zugelassen. Dieser Schritt ergab sich aus der lang gestreckten 
Geometrie des Modells. Daraus resultierte eine Elementeanzahl von 2.968 für die Validie-
rungsberechnungen und 5.162 für die Simulationen zur Sensitivitätsanalyse. Auch hier 
konnte ein Diskretisierungsfehler durch eine Überprüfung der Rechnung mit einer Verdoppe-




Im Simulationsgebiet werden wieder die Energie- und Massebilanzen über die Reaktions-
geschwindigkeit gekoppelt für den stationären Fall gelöst. Die Gasgeschwindigkeit wird über 
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den Rohrquerschnitt als konstant angenommen. Ebenso wird der Druckverlust entlang der 































































































0  Gl. 9.2 
 
In beiden Bilanzen ist ein konvektiver Term enthalten, der den Stoff- und Wärmetransport in 
axialer Richtung dominiert. Trotzdem wird axiale Dispersion und Wärmeleitung berücksich-
tigt. Die entsprechenden Parameter (Dax, Λax) unterscheiden sich in ihren absoluten Werten 
von ihren radialen Pendants (Drad, Λrad), das heißt, die anisotrope Eigenschaft der effektiven 
Wärmeleitfähigkeit und Dispersion in durchströmten Schüttungen wird berücksichtigt. Die 
Werte für diese Parameter wurden wie in Kapitel 7.2.3 (Dispersion) und 7.3.4 (effektive 
Wärmeleitfähigkeit) vorgestellt, entsprechend den Gleichungen 7.12 (Drad), 7.16 (Dax), 7.23 
(Λrad und Λax) berechnet. 
Die Stoffänderungsgeschwindigkeit (Ri) entspricht wiederum der Summe der Produkte aus 
stöchiometrischem Koeffizient (νij) und Reaktionsgeschwindigkeit (rj). 
 
 
9.1.6 Effektive Reaktionsgeschwindigkeit 
Die Reaktion von Methan mit Wasserdampf wird als reversible Reaktion ersten Grades 
bezüglich Methan berechnet, wie es dem kinetischen Ansatz von Iglesia [Igl_04a/b] ent-
spricht. Zur Berechnung der effektiven Reaktionsgeschwindigkeit werden, wie im vorange-
gangenen Kapitel hergeleitet, der Gesamtnutzungsgrad (Ω) und die externe Temperaturdif-
























bedKatCH ερ  Gl. 9.3 
 
Da die Aktivität des Katalysators massebezogen bestimmt wurde, musste über die Katalysa-
tordichte (ρKat) und die Bettporosität (εbed) die volumenbezogene Reaktionsgeschwindigkeit 
im Katalysatorbett bestimmt werden. Der letzte Faktor in Gl. 9.3 (in eckigen Klammern) sorgt 
dafür, dass die Reaktion im Gleichgewicht zum Erliegen kommt, er hat dann den Wert null. 
Wird das chemische Gleichgewicht eines Reformats durch Druckerhöhung oder Tempera-
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turabsenkung gestört, werden der Faktor und damit auch die Reaktionsgeschwindigkeit 
negativ. Die Folge ist eine Remethanisierung. Durch Gl. 9.3 kann also eine mögliche Re-
methanisierung im Reformer qualitativ richtig beschrieben werden. Die absoluten Werte sind 
aber nicht exakt darstellbar, weil die Methanbildung aus Kohlenmonoxid und Wasserstoff 
keine Reaktion ersten Grades bezüglich Methan sondern bezüglich Kohlenmonoxids ist. 
Eine Druckerhöhung im Reaktor ist praktisch unmöglich, eine Temperaturabsenkung (im 
Katalysatorbett) eher unwahrscheinlich und sollte in einem Reformer durch eine geeignete 
Gestaltung des Temperaturfeldes möglichst vermieden werden.  
Über den Arrheniusansatz wird die Geschwindigkeitskonstante (k1) temperaturabhängig 

















exp11  Gl. 9.4 
 
Die Wassergasshiftreaktion kann nach Iglesia [Igl_04a/b] unter den typischen Prozessbedin-
gungen einer Methan-Wasserdampfreformierung als im Gleichgewicht befindlich betrachtet 
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Hierbei wurde die Geschwindigkeitskonstante (k2) nicht temperaturabhängig, sondern kon-
stant mit 50.000 mol/(m³s) angesetzt. Dieser Wert garantiert eine so hohe Geschwindigkeit 
der Wassergasshiftreaktion, dass das chemische Gleichgewicht dieser Reaktion an jeder 
Stelle im Reaktor erreicht werden kann. Indem die Reaktion als erster Ordnung hinsichtlich 
Kohlenmonoxids postuliert wird, verhindert man das Auftreten negativer Kohlenmonoxidkon-
zentrationen, die andernfalls durch zu hohe Reaktionsgeschwindigkeiten am Reaktoreintritt 
berechnet werden. 
Für die Gleichgewichtskonstanten (K1, K2) wurden temperaturabhängige Funktionen mit der 
Software TableCurve2D ermittelt. Sie entsprechen Regressionsgleichungen, die einen 
akzeptablen Kompromiss aus guter Näherung und geringer Komplexität und damit Hand-
habbarkeit darstellen. Die Werte für die Gleichgewichtskonstanten wurden für den Tempera-
turbereich 473 – 1273 K mit einer 10 K Schrittweite aus dem Programm FactSage© expor-
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Alle notwendigen Fluideigenschaften (ρfl, ηfl, cp,fl, λfl, D) werden abhängig von Temperatur 
und Zusammensetzung an jeder Stelle im Simulationsgebiet berechnet. Zusammen mit den 
konstanten (dp, εp, εbed, ρp, A(k1)) oder temperaturabhängigen (Deff, λp) Eigenschaften der 
Katalysatorpartikel werden als Zwischenschritt die erforderlichen dimensionslosen Kennzah-
len (Re0, Pr, Sc, Shp, Nuw, Nu’, Nup, Pe0,th, Pe0,D) und Parameter der Methan-Wasserdampf-
Reaktion (k1, Ω, ∆Tex) berechnet. Daraus werden schließlich die Modellparameter (ri, Drad, 




Über die Rohrachse tritt aus Symmetriegründen kein Wärme- und Stofftransport auf.  
Von der Rohrwand wird Wärme an das Simulationsgebiet (Katalysatorschüttung) übertragen. 
Dabei tritt folgende Wärmestromdichte ( )q& auf: 
 
( )TTq ww −⋅= α&  Gl. 9.8
  
 
Der Wandwärmeübergangskoeffizient (αw) wurde nach der in Kap. 7.3.5 dargelegten Nus-
seltbeziehung (Gl. 7.26) berechnet. Durch die Rohrwand erfolgt natürlich kein Stofftransport. 
Am Eintritt wird ein konvektiver Stoffstrom (Rohgas) dem Simulationsgebiet zugeführt. Er ist 
gleichmäßig über die Querschnittsfläche verteilt. Mit dem Stoffstrom wird dem System ein 
konvektiver Wärmestrom zugeführt. Am Ausgang liegt ebenfalls ein konvektiver Fluss vor. 
Hier wird das Reformat aus dem Simulationsgebiet abgeführt. Sowohl am Eintritt als auch 
am Austritt dominiert konvektiver Transport. Dispersion, Wärmeleitung und Wärmestrahlung 
über diese Systemgrenzen hinweg wurden vernachlässigt.   
 
 
9.2 Validierung der Ergebnisse 
9.2.1 Aufbau des Versuchsstandes 
Die Validierungsversuche wurden in einem so genannten „Zapfstellenreaktor“ durchgeführt, 
der sich durch folgende Funktionen auszeichnet: 
• Modularer Aufbau, insgesamt sind 7 Module vorhanden.  
• Je Modul können bis zu 50 ml Katalysatormenge eingesetzt werden. 
• Es existiert eine separate Temperaturregelung für jedes Modul.  
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• Die Entnahme eines Teilstromes für eine Gasanalyse ist nach jedem Modul mög-
lich. 
• Wand- und Gaseintrittstemperaturen sind bis 800 °C regelbar. 
• Die Anlage arbeitet im Niederdruckbereich, es können Überdrücke bis 2 bar (rel.) 
eingestellt werden. 
Durch die Möglichkeit der Teilentnahme von Analyseproben ist es möglich, den Reaktions-
fortschritt entlang des Reaktorrohres zu messen.  
 
 
Abbildung 9.2: Versuchsreaktor mit peripheren Komponenten (schematisch) 
 
Die Module sind elektrisch beheizt und besitzen jeweils einen eigenen Regelkreis. Dadurch 
kann dem Reformerrohr jedes gewünschte Temperaturprofil aufgeprägt werden. In der 
Regel wurde mit einer konstanten Rohrwandtemperatur gearbeitet, um die Vergleichbarkeit 
der Ergebnisse verschiedener Katalysatoren zu gewährleisten. Zusätzlich wurden aber auch 
Versuche gefahren, die sich an den realen Bedingungen in einem Dampfreformer orientie-
ren. Dort liegen keinesfalls konstante Temperaturen über die gesamte Rohrlänge vor. 
Die Versuchsanlage ist für den Betrieb mit Erdgas konzipiert worden. Dies diente vor allem 
der Erzeugung praxisnaher Erkenntnisse, die der Einsatz von reinem Methan so nicht ges-
tatten würde. Erdgas beinhaltet eine Reihe von Begleitstoffen die normalerweise die Refor-
mierreaktion nicht beeinflussen. Es gibt jedoch Ausnahmen wie zum Beispiel Katalysatoren, 
die in Gegenwart von sehr kleinen Mengen Benzol im Rohgas Vergiftungserscheinungen 
zeigen. Dieses Verhalten wäre bei der Reformierung von reinem Methan nicht nachweisbar.  
Der Einsatz von Erdgas erzwingt jedoch eine Entschwefelung, weil Nickelkatalysatoren stark 
und edelmetallhaltige Reformerkatalysatoren zumindest bedingt durch Schwefel vergiftet 
werden. Eine zweistufige Entschweflungseinheit reinigt das Prozessgas adsorptiv von 
schwefelhaltigen Erdgaskomponenten. Das sind zum einen natürliche Bestandteile wie 
Schwefelwasserstoff und zum anderen Odorierstoffe, die dem Erdgas aus Sicherheitsgrün-
den von den Gasversorgern beigemengt werden.  
Über den Gasweg kann auch Stickstoff in den Reaktor eingebracht werden, er dient als 
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konnten weitere Gaskomponenten beigemengt werden. Auf diese Weise wurde zum Beispiel 
synthetisches Biogas erzeugt und dieses Gas Versuchen zur Dampfreformierung unterzo-
gen. Die Dosierung der Gase erfolgte jeweils mit Massedurchflussreglern. 
Für die Dampfreformierung wurde neben den Prozessgasen natürlich auch noch Wasser 
benötigt. Dieses Wasser musste vollständig entmineralisiert werden, um einerseits Ablage-
rungen an den Verdampferwänden zu vermeiden und andererseits die empfindlichen Kataly-
satoren des Reformers vor Desaktivierungserscheinungen vor allem durch Halogenide zu 
schützen. 
Das Rohgas wurde in einem Verdampfer erzeugt und anschließend in einem Überhitzer auf 
die gewünschten Eintrittsbedingungen konditioniert. Beide Anlagenteile wurden wie die 
Reformermodule ebenfalls elektrisch beheizt und waren gegenüber der Umgebung wärme-
gedämmt ausgeführt. Sowohl Verdampfer als auch Überhitzer und Reformer wiesen einen 
kreisförmigen Querschnitt mit einem Innendurchmesser von 25 mm auf. 
Das gebildete Reformat konnte, wie bereits beschrieben, nach jedem Modul beprobt werden. 
Diese Teilgasströme wurden gekühlt und in einem Gasanalysegerät URAS 14 der Firma 
ABB mittels Infrarotabsorption auf die Bestandteile Kohlenmonoxid, Kohlendioxid und Me-
than online analysiert. Der Wasserstoffanteil wurde mit einem CALDOS 17 der Firma ABB 
nach dem Prinzip der Wärmeleitfähigkeitsmessung bestimmt. Das CALDOS 17 war auf 
Wasserstoff in Stickstoff kalibriert worden. Die Analysewerte des URAS 14 (CO, CO2, CH4) 
wurden bei der Bestimmung des Wasserstoffanteils geräteintern kompensiert.  
Der nichtanalysierte Gasstrom wurde gekühlt und zusammen mit dem analysierten Gas-
strom sicher in einer Fackel verbrannt. 
 
 
9.2.2 Vergleich experimenteller Daten mit Simulationsergebnissen 
Als Ergebnis der Simulation erhält man sowohl die Zustandsgrößen (Temperatur, Zusam-
mensetzung) als auch Modellparameter (z.B. effektive Reaktionsgeschwindigkeiten, Disper-
sionskoeffizienten) und abgeleitete Prozessgrößen (Umsatz, Selektivität) als Feldgrößen.  
In Abbildung 9.3 sind die Temperatur, der Methananteil und der Methanumsatz beispielhaft 
für folgende Variante angegeben. 
 
• Katalysator: Rh/Al2O3-CaO 
• Prozessgas: Methan 5 l/min 
• Wasserdampf-Kohlenstoff-Verhältnis (S/C): 3,0 
• Prozessdruck: 1,2 bar (abs.) 
• Gaseintrittstemperatur: 700 °C 
• Wandtemperatur: 700 °C 
• Raumgeschwindigkeit: 4285 h-1  
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Abbildung 9.3: Temperatur-, Methankonzentrations- und Methanumsatzverteilung der Vali-
dierungssimulation am Beispiel: Rh/Al2O3-CaO, 5 l/min CH4, S/C = 3, p = 1,2 bar, ϑRG = ϑw = 
700 °C, RG = 4285 h-1 
 
Bei der Simulation wurden die nicht befüllten Rohrstücke zwischen den Katalysatorschüttun-
gen berücksichtigt. In ihnen wird Wärme von den heißeren Rohrwänden an die Gasströmung 
übertragen. Darüber hinaus findet eine Absenkung radialer Temperatur- und Konzentrati-
onsgradienten statt, da an diesen Stellen Wärme und Stoff zwischen dem Rohrzentrum und 
der wandnahen Zone ausgetauscht werden kann, ohne dass eine stark temperaturabhängi-
ge Stoff- und Wärmequelle bzw. –senke (chemische Reaktion) parallel dazu auftritt. Für den 
Wärmeübergang wurde die allgemeine Nusseltbeziehung für die Innenseite laminar durch-
















RePrNu  Gl. 9.9 
 
Die Dispersion und der dynamische Anteil der effektiven Wärmeleitfähigkeit in den leeren 
Rohrstücken wurde genauso behandelt wie in den Katalysatorschüttungen, weil sie in ihren 
Abmessungen relativ klein sind und die Schüttungen je nach Partikeldurchmesser der einge-
setzten Katalysatoren eine höhere Quervermischung in den leeren Zwischenstücken indu-
zieren. Eine Behandlung der Leerräume als hydrodynamisch voll ausgebildetes, laminares 
Strömungsgebiet, in dem nur durch normale Gasdiffusion und Wärmeleitung im Fluid Stoff- 
und Wärmetransport erfolgt, wäre nicht gerechtfertigt. 
Den trotz allem eher geringen Einfluss der Zwischenräume erkennt man gut an den Isother-
men in Abbildung 9.3. Sie werden in den Zwischenräumen auseinandergedrückt, d.h., es 
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findet ein Temperaturausgleich zwischen heißer, wandnaher Zone und kühlerem Rohrzent-
rum statt und die Temperatur sowie die Konzentrationen vergleichmäßigen sich. Allerdings 
wird dieser Effekt in den ersten Millimetern der jeweils nachfolgenden Katalysatorschicht 
wieder kompensiert. Gedanklich kann man sich gut eine gerade Verbindung der Isothermen 
in den Zwischenräumen vorstellen, was bedeutet, dass die Zwischenräume nur wenig zur 
Verbesserung des Umsatzes durch Homogenisierung des Temperaturfeldes und der Kon-
zentrationsfelder beitragen. 
Man erkennt in Abbildung 9.3 sehr gut den rapiden Temperaturabfall im ersten Teil der 
Katalysatorschüttung. Wenn man sich vergegenwärtigt, dass eine Katalysatorschüttung nur 
ungefähr 8 cm lang ist, wird die Stärke der darin auftretenden Temperaturabsenkung von ca. 
180 K erst richtig deutlich. Die Temperatur entlang der Rohrachse bleibt im gesamten Re-
formerrohr deutlich unter der Wandtemperatur (973 K), erst im letzten Modul werden 950 K 
erreicht. Der Methangehalt sinkt recht schnell von 0,25 am Rohreintritt auf 0,2 ab. Das wird 
durch eine hohe Reaktionsgeschwindigkeit am Eintritt erreicht, die durch eine hohe Gasein-
trittstemperatur verursacht wird. Anschließend ändert sich der Methananteil und demzufolge 
der Methanumsatz langsamer, weil sich die Reaktionsgeschwindigkeit infolge der nun nied-
rigeren Temperaturen deutlich verlangsamt hat. 
 
Die Validierung des Modells soll zur Verbesserung der Übersichtlichkeit nur anhand der zwei 
wichtigen Prozessgrößen Methanumsatz (UCH4) und Kohlenmonoxidselektivität (SCO) erfol-
gen. Sie wurde für folgende Fälle durchgeführt: 
 
1. alle sechs untersuchten Katalysatoren 
2. unterschiedliche Raumgeschwindigkeiten 
3. Verwendung alternativer Prozessgase (Biogas) 
4. Implementierung eines Innenrohrs in der Rohrachse 
5. verschiedene Wasserdampf-Kohlenstoff-Verhältnisse (S/C) 




Von größter Wichtigkeit ist die Frage, ob das Modell die Aktivität der in ihren geometrischen 
Abmessungen, chemischen Zusammensetzungen und dadurch physikalisch-chemischen 
Eigenschaften sehr unterschiedlichen Katalysatoren befriedigend nachbilden kann.  
Die untersuchten Katalysatoren wurden vergleichenden Experimenten im Zapfstellenreaktor 
mit folgenden Bedingungen unterzogen: 
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• Prozessgas: Erdgas 5 l/min 
• Wasserdampf-Kohlenstoff-Verhältnis (S/C): 3,0 
• Prozessdruck: 1,2 bar (abs.) 
• Gaseintrittstemperatur: 650 °C 
• Wandtemperatur: 650 °C 
• Raumgeschwindigkeit: 4285 h-1  
 
In der nachfolgenden Abbildung werden die simulierten den gemessenen Werten des Me-
thanumsatzes und der Kohlenmonoxidselektivität gegenübergestellt. Punkte repräsentieren 
dabei Messwerte, während Linien die Simulationsergebnisse darstellen. 




































































































































Abbildung 9.4: Experimentell und rechnerisch bestimmte Methanumsätze (UCH4) und Koh-
lenmonoxidselektivitäten (SCO) unter Verwendung verschiedener Katalysatoren. 
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Die Ergebnisse fallen recht unterschiedlich aus. Während die Kohlenmonoxidselektivität in 
allen Fällen ausreichend genau berechnet wurde, kann für die wichtigste Prozessgröße den 
Methanumsatz kein allgemeines Resümee gezogen werden. Die Katalysatoren Rh/Al2O3-
CaO, Ni/Al2O3-ZrO und Ni/Al2O3-CaO (Tabl.) werden durch die Simulation ausgesprochen 
gut nachgebildet. Im Fall von Ni/Al2O3 ergibt die Simulation einen zu langsamen, beim Kata-
lysator Ni/MgO einen zu schnellen Reaktionsfortschritt im Vergleich zu den Messwerten. 
Trotzdem kann die Abweichung zwischen gemessenen und berechneten Werten noch als 
erträglich bezeichnet werden, wenn man die Unwägbarkeiten der Modellparameterfindung 
und Experimentalarbeit berücksichtigt. Nur beim Katalysator Ni/Al2O3-CaO (Kug.) wird die 
Simulation nicht durch die Messungen bestätigt. Hier wurde im Experiment ein deutlich 
langsamer Reaktionsfortschritt erzielt, als durch die Berechnung vorhergesagt. Dabei muss 
man sich vergegenwärtigen, dass dieser Katalysator in der kinetischen Analyse die höchste 
Aktivität zeigte.  
Während der praktischen Arbeit mit dem Katalysator Ni/Al2O3-CaO (Kug.) wurde eine Be-
sonderheit deutlich. Er zeigte eine hohe Instabilität gegenüber Oxidationsmitteln wie zum 
Beispiel Wasserdampf. Da aber nur Nickel in seiner reduzierten Form aktiv ist, verliert der 
Katalysator einen Großteil seiner Aktivität, wenn er Wasserdampf ohne eine Beimengung 
eines Reduktionsmittels ausgesetzt wird. In dieser Hinsicht gibt es eine Diskrepanz zwischen 
den kinetischen Untersuchungen im Integralreaktor und den Validierungsversuchen im 
Zapfstellenreaktor. Bei den kinetischen Untersuchungen enthielt das Reaktionsgemisch zu 
jeder Zeit eine gewisse Menge Wasserstoff, was eine Oxidation des Katalysators verhindern 
sollte. Wenn dies nicht erfolgte, wurde der getestete Katalysator während des Anfahr-
vorgangs mit Wasserdampf vollständig oxidiert, wodurch seine Aktivität auf null abfiel. Der 
Zapfstellenreaktor wurde in Anlehnung an den Betrieb von Brennstoffzellenheizgeräten ohne 
Zuhilfenahme von Wasserstoff mit reinem Wasserdampf angefahren. Das Anfahren mit 
Wasserdampf ist notwendig, um Rußablagerungen zu vermeiden. In der Regel wird der 
Katalysator nur teilweise oxidiert und behält eine ausreichende Restaktivität. Wenn nach 
wenigen Minuten reinen Dampfbetriebs dann Erdgas oder andere methanhaltige Gase 
zugegeben werden, entsteht eine gewisse Menge Wasserstoff, die den Katalysator wieder 
reaktiviert und auf sein ursprüngliches Aktivitätsniveau zurückführt. Aber genau dieser Fall 
war bei dem Katalysator Ni/Al2O3-CaO (Kug.) nicht eingetreten. Der beim Anfahrvorgang 
aufgetretene Aktivitätsverlust auf Grund der Nickeloxidation konnte im Normalbetrieb nicht 
kompensiert werden. Der auf der Basis dieses Katalysators neu entwickelte Ni/Al2O3-CaO 
(Tabl.) hatte dieses Problem erstaunlicherweise nicht. Über die Ursachen lässt sich nur 
spekulieren. Es könnten Promotoren, aber auch eine andere Nickelkristallstruktur für die 
höhere Oxidationsstabilität verantwortlich sein. Katalysatoren, die Edelmetalle als aktives 
Element enthalten (meist Rhodium) sind naturgemäß stabiler gegenüber Oxidationsmitteln. 
Weiterhin wird in der Dissertation von Schädel berichtet, dass Rhodium auch in seiner 
oxidierten Form aktiv ist [Schä_08]. 
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2. Verschiedene Raumgeschwindigkeiten 
 
Es ist bekannt, dass eine höhere Katalysatorbelastung nicht zu einem proportionalen An-
stieg des benötigten Katalysatorvolumens führt. Höhere Gasgeschwindigkeiten führen nicht 
nur zu einer kleineren Verweilzeit, die natürlich den Katalysatorbedarf in die Höhe treibt, 
sondern auch zu einer Verbesserung der Wärme- und Stoffübergänge am Katalysatorparti-
kel und der Rohrwand. 
In der vorliegenden Arbeit wird die Gültigkeit des Modells beispielhaft am Katalysator 
Ni/Al2O3-CaO (Tabl.) bei unterschiedlichen Katalysatorbelastungen und ansonsten gleichen 
Bedingungen getestet.  
 
• Prozessgas: Erdgas – 2,5 bzw. 7,5 l/min 
• Wasserdampf-Kohlenstoff-Verhältnis (S/C): 3,0 
• Prozessdruck: 1,2 bar (abs.) 
• Gaseintrittstemperatur: 700 °C 
• Wandtemperatur: 700 °C 
• Raumgeschwindigkeit (RG): 2143 bzw. 6429 h-1 
 














































Abbildung 9.5: Modellvalidierung - unterschiedliche Raumgeschwindigkeit (RG) 
 
Das Reaktorverhalten wird bei unterschiedlicher Katalysatorbelastung sehr gut wiedergege-
ben. Teilweise ist die Simulation etwas schneller als die Messung, was die geforderte Mo-




Die Verwendung von Biogas in Brennstoffzellenheizgeräten ist eine gute Kombination aus 
der Verwendung regenerativer Energieträger bei gleichzeitig hohem Gesamtwirkungsgrad. 
An dieser Stelle soll nur geprüft werden, ob das aufgestellte Modell in der Lage ist, das 
Reaktorverhalten bei der Dampfreformierung von Biogas richtig abzubilden. Nur dann kann 
mit Hilfe dieses Modellansatzes eine Auslegung von Biogasreformern für stationäre Brenn-
stoffzellen erfolgen. Die überaus wichtigen Fragen zur Wirtschaftlichkeit solcher Konzepte 
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oder weiterer technischer Probleme, es sei hier besonders auf die Gasreinigung verwiesen, 
kann auf Grund der Komplexität dieser Themen hier nicht eingegangen werden. 
Für die Validierung wurden zwei Fälle an einem Katalysator (Rh/Al2O3-CaO) untersucht. Sie 
unterscheiden sich im Methangehalt des reformierten Biogases. 
 
• Prozessgas: Biogas (synthetisch) – 45  bzw. 70 Vol.-% CH4 (Rest: CO2) 
• Wasserdampf-Kohlenstoff-Verhältnis (S/C)*: 3,0 
• Prozessdruck: 1,2 bar (abs.) 
• Gaseintrittstemperatur: 650 °C 
• Wandtemperatur: 700 °C 
• Raumgeschwindigkeit: 1693 bzw. 1996 h-1 
*S/C bezieht sich nur auf den verfügbaren, nicht oxidierten Kohlenstoff in Form von Kohlenwasserstoffen, das 
eingebrachte Kohlendioxid wird nicht beachtet 
 
Die etwas unterschiedlichen Raumgeschwindigkeiten ergeben sich aus der Zielvorgabe des 
Versuchs. Es sollte in beiden Versuchen die gleiche Wasserstoffleistung erzeugt werden. 
Das bedeutet, dass jeweils die gleiche Menge Methan eingesetzt und nur die Kohlendioxid-
menge verändert wurde. 
 










































Abbildung 9.6: Modellvalidierung – synthetisches Biogas mit unterschiedlichem Methange-
halt 
 
Die Werte aus den Messungen und der Simulation zeigen eine sehr gute Übereinstimmung 
hinsichtlich des Methanumsatzes. Die Selektivität zu Kohlenmonoxid wird vom Modell etwas 
höher bestimmt. Bei Biogas mit niedrigem Methananteil erreicht die Selektivität im Modell 
sogar Werte über 100 %, es wird also mehr Kohlenmonoxid gebildet, als Methan umgesetzt 
wird. Das ist bei Biogas möglich, weil das Rohgas einen großen Anteil Kohlendioxid aufweist 
der via Wassergasshiftreaktion zu Kohlenmonoxid umgesetzt werden kann. Im Endeffekt ist 
die Abweichung in der Selektivität zwischen Modell und Experiment unkritisch, da die Ausle-
gung eines Reformers anhand des zu erwartenden Methanumsatzes durchgeführt wird. 
Wenn im Reformer dann etwas weniger Kohlenmonoxid gebildet wird als vorausberechnet, 
wird die anschließende Gasreinigung (CO-Konvertierung) etwas zu groß ausgelegt, was im 
Gesamtkonzept des Brennstoffzellenheizgerätes aber nicht stört.  




Aus Platzgründen werden in Reformern für stationäre Bennstoffzellen häufig Innenrohre 
eingesetzt. Sie sind konzentrisch im Reformerrohr positioniert und dienen der Zuführung von 
Rohgas zur Katalysatorschüttung oder der Abführung des fertigen Reformats. 
  
 
Abbildung 9.7: Reformer mit Innenrohr (Zuführung von Prozessgas) 
 
Üblicherweise ist der Wärmestrom, der über die Wand des Innenrohrs transportiert wird 
klein, weil die auftretenden Temperaturgradienten klein sind und der Gasstrom im Innenrohr 
eine geringe Wärmekapazität aufweist. Aus diesem Grund wurde im Modell die Wand des 
Innenrohrs als undurchlässig für Wärme und natürlich auch Stoff angesehen. Im Zapfstellen-
reaktor wurden blind ausgeführte Innenrohre mit einem Außendurchmesser von 10 mm 
eingesetzt. 
 
• Prozessgas: Erdgas – 5 l/min 
• Wasserdampf-Kohlenstoff-Verhältnis (S/C): 3,0 
• Prozessdruck: 1,2 bar (abs.) 
• Gaseintrittstemperatur: 600 °C 
• Wandtemperatur: 650 °C 













































Abbildung 9.8: Modellvalidierung - Innenrohr 
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Obwohl in dem Aufbau mit Innenrohr rund 15 % weniger Katalysatorvolumen eingesetzt 
wurde, unterscheiden sich die Methanumsätze kaum. Dieses Ergebnis wird sowohl vom 
Modell als auch von der Simulation geliefert. Die Kohlenmonoxidselektivitäten sind beinahe 




Das molare Wasserdampf-Kohlenstoff-Verhältnis (S/C) ist ein frei wählbarer Parameter bei 
der Dampfreformierung. Es beeinflusst positiv den Methanumsatz und in noch stärkerem 
Maße die Selektivität zu Kohlendioxid. Durch einen höheren Dampfanteil wird bei gleich 
bleibender Wasserstoffleistung aber die Verweilzeit geringer.  
Im folgenden Beispiel wurde am Katalysator Ni/Al2O3-ZrO das Modellverhalten auf eine 
Änderung des S/C geprüft: 
 
• Prozessgas: Erdgas – 7,5 l/min 
• Wasserdampf-Kohlenstoff-Verhältnis (S/C): 3,0 bzw. 4,5 
• Prozessdruck: 1,2 bar (abs.) 
• Gaseintrittstemperatur: 650 °C 
• Wandtemperatur: 650 °C 
• Raumgeschwindigkeit: 7507 bzw. 8722 h-1 
 










































Abbildung 9.9: Modellvalidierung - S/C 
 
Durch einen höheren Dampfüberschuss werden der Methanumsatz und die Kohlenmonoxid-
selektivität erhöht. Beide Fakten werden durch das Modell qualitativ richtig wiedergegeben 
und quantitativ durch die Messungen weitgehend bestätigt. 
 
6. Variable Wandtemperatur 
 
Wie bereits erwähnt, kann nicht davon ausgegangen werden, dass die Rohrwandtemperatur 
in einem Reformer über die gesamte Rohrlänge konstant ist. Vielmehr kommt es wegen 
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unterschiedlich starkem Wärmebedarf in den einzelnen Reformerzonen, der abnehmenden 
Temperatur des Wärmeträgers entlang seiner Strömungsrichtung und unterschiedlichen 
Wärmeübergangskoeffizienten an der Rohraußenseite (z.B. durch Zonen mit Strahlungsein-
fluss) zu einer stark variierenden Wandtemperatur der Reformerrohre. Selbst tendenzielle 
Aussagen lassen sich nicht allgemeingültig formulieren. Besonders die Positionierung des 
oder der Brenner und die Strömungsführung des Wärmeträgers (Abgas) sind entscheidend. 
Das gewählte Beispiel postuliert einen willkürlichen Temperaturverlauf der Rohrwand, bei 
dem die ersten beiden Module des Zapfstellenreaktors eine Wandtemperatur von 700 °C, 
die Module 3-5 jeweils 650 °C und schließlich die letzten beiden Module je 600 °C aufge-
prägt bekamen. Der Temperaturverlauf entspricht im Großen und Ganzen einer Verschal-
tung des Wärmeträgers im Gleichstrom zum Reformat. Die übrigen Parameter des unter-
suchten Falles sind: 
 
• Katalysator: Rh/Al2O3-CaO 
• Prozessgas: Erdgas – 2 l/min 
• Wasserdampf-Kohlenstoff-Verhältnis (S/C): 3,0 
• Prozessdruck: 1,2 bar (abs.) 
• Gaseintrittstemperatur: 600 °C 
• Raumgeschwindigkeit: 2002 h-1 
 
Im entsprechenden Modell wurden die Wandtemperaturen adäquat festgelegt. Die Wand-
























Abbildung 9.10: Modellvalidierung – variable Wandtemperatur 
 
Der Verlauf des Methanumsatzes und der Kohlenmonoxidselektivität wird vom Modell recht 
gut widergespiegelt. Mit sinkender Temperatur am Reformerende sinkt auch der Methanum-
satz. Wie man sieht, ist das Modell in der Lage, eine Remethanisierung bei ungünstiger 
Prozessführung abzubilden. Weil aber die Rückreaktion mit einer falschen Rektionsordnung 
berechnet wird (s. Kap. 9.1.6), ist in Wahrheit die Rückreaktion etwas schneller.    
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9.2.3 Einschätzung der Modellgenauigkeit 
Die Validierung führte für fünf der sechs untersuchten Katalysatoren zu einer Verifizierung 
des Modells. Das Modell kann den Umsatz am Katalysator Ni/Al2O3-CaO (Kug.) nicht richtig 
wiedergeben, wurde für diesen Fall also falsifiziert. Eine Begründung dafür wurde im voran-
gehenden Kapitel bereits gegeben. Kurz gesagt erreicht dieser Katalysator bei praxisnaher 
Verwendung nicht die volle Aktivität, die er in einer kinetischen Untersuchung unter ständiger 
Zufuhr von Wasserstoff erreichte. 
Wenn man nach den Gründen für die Abweichung der Messwerte von den Simulationser-
gebnissen sucht, kommt man nicht umhin, sich folgenden Fragen zu stellen: 
 
a) Werden unzulässige allgemeine Vereinfachungen getroffen? 
b) Sind alle relevanten Modellparameter implementiert? 
c) Wie genau lassen sich die Modellparameter bestimmen? 
d) Welchen Einfluss haben die einzelnen Parameter auf das Modell? 
e) Mit welcher Genauigkeit arbeitet die Versuchsanlage, deren Messwerte zur Validie-
rung dienen?  
f) Inwieweit werden idealisierende Annahmen des Modells in der Versuchsanlage und 
später in der Praxis verletzt? 
 
a). Allgemeine Vereinfachungen 
Im Modell wurde auf die simultane Lösung der Impulsbilanz verzichtet. Für die Strömung 
wurde eine über den Rohrradius konstante Gasgeschwindigkeit und ein konstanter Druck im 
gesamten Reformerrohr vorausgesetzt. Weiterhin wurden den beteiligten Gasen Idealgas-
charakter unterstellt. Diese Annahme ist für Systeme mit hohem Druck meist nicht gerecht-
fertigt. Die Prozessbedingungen von kleinen Dampfreformern für dezentrale Brennstoffzellen 
erlauben jedoch wegen dem geringen Prozessdruck diese Vereinfachung. Über die van-der-
Waals Gleichung, die eine einfache und übersichtliche Näherung für das Verhalten realer 
Gase darstellt, wurden die Realgasfaktoren (Z) der beteiligten Gase abgeleitet (s. Abb. 
9.11). Die van-der-Waals Koeffizienten wurden der Literatur entnommen [Atk_99].  
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Abbildung 9.11: Realgasfaktoren* (Z) der beteiligten Gase *{aus der van-der-Waals Glei-
chung abgeleitet} 
 
Die resultierenden Realgasfaktoren liegen sehr nahe an 1 und erreichen bei einem Druck 
von 10 bar mit einem Wert von 0,995 für Wasserdampf die höchste Abweichung vom Ideal-
gasverhalten, das sich durch einen Realgasfaktor von 1,0 ausdrückt. Die Berechnung der 
Gaseigenschaften auf der Grundlage des Idealgasmodells stellt demzufolge keine unzuläs-
sige Vereinfachung dar. 
 
Der Druckverlust in einem kleinen Dampfreformer ist infolge der geringen Gasgeschwindig-
keiten relativ klein. Unter Anwendung der Ergungleichung (Gl. 6.4) erhält man für den Kata-
lysator Rh/Al2O3-CaO bei einer Leerrohrgeschwindigkeit von 4,5 m/s und einer Temperatur 
von 700 °C einen Druckverlust von ca. 10 mbar über die simulierte Reformerlänge von  
0,56 m. Gegenüber dem Gesamtdruck von 1,2 bar ist dieser Druckverlust vernachlässigbar 
gering. 
 
Einer über den Rohrquerschnitt konstanten Gasgeschwindigkeit steht die Porositätsvertei-
lung einer Schüttung in einem Rohr entgegen. Die Rohrwand stört die homogene Verteilung 
der Bettporosität - an der Rohrwand selbst erreicht die Porosität ihr Maximum, bei einem 
halben Partikeldurchmesser das Minimum. In Richtung Rohrmitte vergleichmäßigt sich die 
Porositätsverteilung, die lokalen Extrema werden immer schwächer. Dieses Verhalten tritt 
besonders bei monodispersen Schüttungen glatter Kugeln auf. Für polydisperse Schüttun-
gen rauher Kugeln und nichtkugelförmiger Partikel ist die Oszillation der Hohlräume und 
Geschwindigkeiten nur sehr schwach ausgeprägt, sodass sich die Porosität innerhalb einer 
kurzen Strecke dem typischen Wert für eine unendlich ausgedehnte Schüttung annähert 
[Gni_06b]. Die verwendeten Katalysatoren fallen sämtlich in die letztgenannte Gruppe, 
sodass die Anwendung des einfacheren αw-Modells, welches die radiale Schwankung der 
effektiven Wärmeleitfähigkeit infolge des oszillierenden Strömungsprofils nicht berücksich-
tigt, gerechtfertigt ist. 
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2. Berücksichtigung der relevanten Modellparameter  
Dieser Punkt wurde bezüglich der intra- und extrapartikulären Einflüsse in Kapitel 8 einge-
hend untersucht. Als Ergebnis werden im Modell die Poren- und Grenzschichtdiffusion sowie 
der Temperaturgradient zwischen Gas und Katalysatoroberfläche in die Berechnung der 
effektiven Reaktionsgeschwindigkeit einbezogen.  
Im Katalysatorbett werden die effektive Wärmeleitfähigkeit und die Dispersion in axialer und 
radialer Richtung als anisotrope Parameter berücksichtigt. Hinzu kommt der Wandwärme-
übergangskoeffizient, der den Wärmetransport von der Rohrwand an das Katalysatorbett 
beschreibt. Dem ist ein konvektiver Wärme- und Stoffstrom überlagert, der den Transport in 
axialer Richtung dominiert. Außer der bereits unter a) erwähnten Vereinfachung über das 
αw-Modell, wurden alle möglichen Parameter eines 2-dimensionalen rotationssymmetrischen 
Modells, das eine Masse- und Energiebilanz beinhaltet, verwendet.   
 
3. Genauigkeit der Modellparameter 
In der Arbeit wurde der Versuch unternommen, sämtliche Modellparameter nicht durch 
simple Abschätzungen, sondern über Messwerte und die Verwendung von theoretischen 
Modellen abzuleiten. Dies ist bis auf den effektiven Diffusionskoeffizienten (Deff), der für die 
Katalysatoren mit unimodaler Porenradienverteilung über eine geschätzte Tortuosität be-
rechnet werden musste, gelungen. Die mittleren Porendurchmesser und die zugrunde lie-
genden Verteilungen der Porengrößen wurden über das recht exakte Verfahren der Queck-
silberporosimetrie bestimmt. Die Genauigkeit der ermittelten effektiven Diffusionskoeffizien-
ten kann demnach als hinreichend angesehen werden. 
Die experimentelle Bestimmung der kinetischen Daten in einem Integralreaktor konnte, wie 
in Kapitel 6.3.3 bereits dargelegt, nicht gänzlich problemlos durchgeführt werden. Trotz eines 
hohen Anteils an Inertmaterial, der an sich schon verfälschend wirken kann, konnte nicht in 
jedem Versuchspunkt ein akzeptabler Temperaturgradient im Katalysatorbett garantiert 
werden. Somit ist die Genauigkeit der Kinetik als eingeschränkt anzusehen. 
Die Wärmetransportparameter basieren auf der Katalysatorzusammensetzung und  
–porosität, die mit guter Genauigkeit bestimmt werden können, und einer Reihe theoreti-
scher Modelle. Die Ruhebettwärmeleitfähigkeit (λbed) konnte durch Experimente verifiziert 
werden. Die erzeugten Messergebnisse der untersuchten Katalysatoren konnten die Richtig-
keit der angesetzten Theorien bestätigen. Aus der Ruhebettwärmeleitfähigkeit werden die 
effektiven Wärmeleitfähigkeitswerte (Λrad, Λax) über ein gebräuchliches und über mannigfalti-
ge Messreihen verifiziertes Modell berechnet [Tso_06b]. Der Wandwärmeübergangskoeffi-
zient (αw) wird ebenfalls über eine allgemein anerkannte Nusseltbeziehung erhalten. Da-
durch können die Wärmetransportparameter als die sichersten oder genauesten Modellpa-
rameter gelten.   
Eine exakte Angabe eines Toleranzbereiches für jeden Modellparameter ist nicht möglich, 
da den für deren Herleitung verwendeten Theorien selbst keine definierten Genauigkeiten 
zuzuweisen sind. 
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4. Einfluss der Modellparameter 
Selbst wenn man den Modellparametern relative Fehler zuordnen könnte, wäre deren Ein-
fluss auf ein zu definierendes Modellergebnis nur nach der Durchführung einer Signifikanz-
analyse und dann nur für die betrachteten Randbedingungen bestimmbar. Die Bedeutung 
der einzelnen Parameter wird infolge der komplexen Zusammenhänge erst durch den kom-
pletten Satz aller Modellparameter festgelegt. So wird beispielsweise der Einfluss des effek-
tiven Diffusionskoeffizienten erst bei Kenntnis der Partikelform und vor allem der Partikel-
größe, aber auch der Reaktionsgeschwindigkeit deutlich. Diese wiederum ist von den loka-
len Prozessbedingungen (Temperatur und Gaszusammensetzung) abhängig, die von den 
Randbedingungen und den Transportparametern im Katalysatorbett (Λrad, Λax, Drad, Dax) 
maßgeblich bestimmt werden. So kann einerseits für ein kleines zylinderförmiges Partikel mit 
geringer Aktivität bei kleiner Raumgeschwindigkeit und niedriger Wandtemperatur der effek-
tive Diffusionskoeffizient so gut wie bedeutungslos sein, andererseits ist unter den üblichen 
Prozessbedingungen am Reformereintritt (siehe Kapitel 8.3) die Diffusion im Katalysatorpar-
tikel für eine Verringerung der effektiven Reaktionsgeschwindigkeit auf 20 – 50 % der homo-
genen Reaktionsgeschwindigkeit verantwortlich.   
Die Einflussnahme der Parameter auf das Modellergebnis wird im Kapitel 9.3 in einer aus-
führlichen Sensitivitätsanalyse untersucht. 
 
5. Genauigkeit der Validierungsversuche 
Bei experimenteller Arbeit denkt man bei der Fehlersuche zuerst an die Genauigkeit der 
Sensoren wie zum Beispiel Thermoelemente, Drucktransmitter oder Gasanalysegeräte. In 
der Regel ist deren Genauigkeit, wenn man die Messbereiche sinnvoll wählt, mehr als aus-
reichend. Die Einbaulage und deren Rückwirkung auf das Messergebnis sind wesentlich 
wichtigere Fehlerquellen. So können bei den Probenahmen von Teilgasströmen aus einem 
Reaktor falsche Schlüsse gezogen werden, wenn an der Probenamestelle keine vollständige 
Vermischung des Prozessgases vorlag.  
Die genaue Positionierung von Temperatursensoren ist ein steter Unsicherheitsfaktor, be-
sonders im untersuchten Fall, wo die Rohrwand elektrisch beheizt wurde und die Tempera-
turmessstelle in der Nähe der Heizwicklung lag. Die Thermoelemente konnten auf Grund der 
hohen Wandtemperaturen nicht fest verlötet werden, sondern wurden in angeschweißte 
Laschen gesteckt. Schon ein kleiner Spalt zwischen Thermoelement und Rohrwand kann zu 
einer Differenz zwischen gemessener und wahrer Wandtemperatur führen. Im verwendeten 
Zapfstellenreaktor würde dies durch eine erhöhte Heizleistung kompensiert, weil die Behei-
zung temperaturgeregelt ausgeführt wurde. Eine zu hohe Wandtemperatur und damit zu 
hohe Umsätze im betreffenden Reaktorabschnitt wären die Folge.  
Aber auch die Dosierung der Edukte erfolgt nicht immer fehlerfrei. Besonders die gleichmä-
ßige Dosierung kleiner Wassermengen, sie lagen bei den vorliegenden Versuchen zwischen 
4 und 28 ml/min, war nicht ohne Weiteres fehlerfrei zu garantieren. 
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Alles in allem war die Genauigkeit der Versuche ebenfalls eingeschränkt. Eine exakte Nach-
bildung der gemessenen Werte durch die Simulation kann nicht erwartet werden und ist 
wegen der zwangsläufig vorkommenden Messfehler auch nicht erstrebenswert.  
 
6. Randbedingungen in der Praxis 
Die in praxisnahen Versuchen zur Validierung des Modells oder in kleinen Dampfreformern 
für stationäre Brennstoffzellen auftretenden Randbedingungen können den idealen Randbe-
dingungen in einem Modell kaum gerecht werden. So wird zum Beispiel die Temperatur der 
Rohrwand in der Simulation als konstant für einen Reaktorabschnitt betrachtet. Im Zapfstel-
lenreaktor hatte der katalysatorgefüllte Abschnitt eine Länge von 8 cm. Er wurde von einem 
elektrisch isolierten Heizdraht mit Wärme versorgt, der direkt auf das Reformerrohr gewickelt 
war. An beiden Enden befanden sich Flansche, die die Verbindung zum nächsten Modul und 
die Möglichkeit zur Probenahme realisierten. Natürlich hatte sich infolge von höheren Wär-
meverlusten über die Flansche (die nicht beheizt wurden) an die Umgebung, ein Tempera-
turgradient entlang der Rohrwand ausgebildet, was der oben genannten Randbedingung 
widerspricht. Auch konnte sich am letzten Reformerabschnitt am Ende des Katalysatorbetts 
ein Strahlungswärmeverlust einstellen, weil das letzte Katalysatorbett von den unbeheizten 
Rohrwänden beeinflusst wurde, die dem eigentlichen Zapfstellenreaktor nachfolgten und nur 
noch der sicheren Abführung der heißen Prozessgase dienten. Dagegen wurde im Refor-
mermodell am Austritt nur der konvektive Wärmestrom in die Simulation einbezogen. 
Die Randbedingungen in realen Dampfreformern sind noch weit unbeständiger und auf 
Grund der zumeist erschwerten Zugänglichkeit auch schwer über Messwerte nachprüfbar. 
Das bedeutet nichts anderes, als dass der Vergleich der Ergebnisse des Reformermodells 
mit den Messwerten des Zapfstellenreaktors, aber auch die Auslegung eines Dampfrefor-
mers auf der Basis dieses Modells, durch die nicht genau definierbaren oder in ein Modell 
nicht übertragbaren Randbedingungen der Praxis stets behindert wird. Durch Einbindung 
des Reaktormodells in ein Gesamtmodell inklusive Ofenraum kann das Problem, welches 
bei der Definition der Randbedingungen steht, lösen. Natürlich werden durch eine derartige 
Erweiterung des Modells die Komplexität und der Rechenaufwand stark ansteigen.  
      
9.3 Sensitivitätsanalyse 
Der Einfluss von unterschiedlichen Prozessbedingungen, Katalysatoreigenschaften und der 
Rohrgeometrie wurde in einer Sensitivitätsanalyse eingehend untersucht. Als Referenz 
wurde ein 1 m langes Rohr mit kreisförmigem Querschnitt und einem Rohrdurchmesser von 
25 mm gewählt, das mit dem Katalysator Rh/Al2O3-CaO gefüllt war. Dieser Katalysator 
zeigte die beste Übereinstimmung zwischen den Versuchswerten im Zapfstellenreaktor und 
den Simulationsergebnissen und weist eine im Vergleich zu den anderen Katalysatoren 
mittlere Aktivität und Partikelgröße auf. Die für die Referenz geltenden Prozessbedingungen 
sind in Tabelle 9.1 zusammengestellt: 
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Tabelle 9.1: Prozessbedingungen für den Referenzpunkt 
Größe Symbol Wert 
Wandtemperatur ϑw 700 °C 
molares Dampf-Kohlenstoffverhältnis S/C 4,0 
Rohgasvolumenstrom RGV&  5 l/min 
Druck p 1,5 bar 
Rohgastemperatur ϑRG 500 °C 
Rohgasart - Methan 
 
Die primären Ergebnisse der Modellierung waren wieder das Temperatur- und die Konzent-
rationsfelder im zweidimensionalen Simulationsgebiet. Sie sind für den Referenzfall in 
Abbildung 9.12 dargestellt. Um eine bessere Visualisierung der Unterschiede bei variieren-
den Modellparametern zu erreichen, wurde erneut auf die Darstellung des Methanumsatzes 
(UCH4) über die Rohrlänge (z) zurückgegriffen. Für die Auslegung eines Reformers ist der 
Umsatz von Methan die zentrale Größe. Ein hoher Umsatz ist für die Effektivität der Ge-
samtanlage entscheidend.  
 
 
Abbildung 9.12: Temperatur-, Methankonzentrations- und Methanumsatzverteilung des 
Referenzpunktes (Rh/Al2O3-CaO, 5 l/min CH4, S/C = 4, p = 1,5 bar, ϑw = 700 °C, ϑRG = 500 
°C, 100 % CH4) 
 
Neben der Darstellung des Umsatzes über der Rohrlänge wurde in der Sensitivitätsanalyse 
für jede Parametervariation das Katalysatorvolumen berechnet, das zum Erreichen eines 
Methanumsatzes von 80 % benötigt wird (VKat,80). Die diesem Umsatz entsprechenden 
Volumenanteile von Methan sind 3,0 % im feuchten bzw. 5,3 % im trockenen Reformat. 
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Damit wird der Einfluss des betrachteten Parameters auf diese wichtige Auslegungsgröße 
direkt sichtbar gemacht. 
Wie allgemein für Sensitivitätsanalysen üblich, wurde jeweils nur ein Parameter variiert und 
die restlichen Größen konstant gehalten, um das Verhalten des Modells auf die Veränderung 




Die Betrachtung beginnt nicht zufällig mit der Rohrgeometrie. Sie ist für den auslegenden 
Ingenieur eine freie Variable und sollte mit Bedacht gewählt werden. Es sollen hier nur 
kreisförmige Rohre betrachtet werden. Eine Ausweitung auf andere Querschnitte würde die 
Verwendung eines dreidimensionalen Modells erzwingen. Zudem sind nichtkreisförmige 
Reformerrohre in der Praxis, nicht zuletzt wegen ihrer höheren Preise, eher selten vorzufin-
den. Durch diese Einschränkung bleiben nur zwei geometrische Parameter für eine Betrach-
tung übrig, der Rohrinnendurchmesser und der Außendurchmesser eines Innenrohres (zur 
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Abbildung 9.13: Einfluss des Rohrdurchmessers auf Methanumsatz und benötigtes Kataly-
satorvolumen 
 
Der Methanumsatz entlang der Rohrachse zeigt bei kleinen Rohrdurchmessern den typi-
schen Zusammenhang: Je kleiner das Rohr ist, umso flacher fällt der Anstieg des Methan-
umsatzes aus. Dieses Verhalten ist zu erwarten, weil die Verweilzeit im Rohr proportional zu 
dR² ist. Steigert man den Rohrdurchmesser immer weiter, erreicht der Umsatzanstieg bei 
einem Rohrdurchmesser von 40 mm sein Maximum. Durch die relativ geringe effektive 
radiale Wärmeleitfähigkeit bildet sich ein ausgeprägtes radiales Temperaturprofil aus, wel-
ches ein Minimum im Rohrzentrum aufweist. Die Temperatur beeinflusst sowohl die Reakti-
onsgeschwindigkeit als auch die Gleichgewichtslage, also werden im zentralen Rohrbereich 
viel geringere Umsatzraten auftreten. Die schlechte Ausnutzung des Reaktionsraumes zeigt 
sich deutlich im Vergleich des benötigten Katalysatorvolumens zum Erreichen von 80 % 
Methanumsatz (VKat,80). Je kleiner das Rohr, desto weniger Katalysator wird benötigt. Ver-
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größert man den Rohrdurchmesser von 25 auf 40 mm wird VKat,80 mehr als verdoppelt. 
Kleine Rohrdurchmesser sind für Dampfreformer also angebracht, um die eingesetzten 
Katalysatoren effektiv zu nutzen. Die Partikelgröße der eingesetzten Katalysatoren setzt 
dem Rohrdurchmesser eine Grenze nach unten. So sollte das Durchmesserverhältnis von 
Partikel zu Rohr keinesfalls über 1:4 liegen, um die Wandeinflüsse nicht überhand nehmen 
zu lassen. In der Berechnung wurde diese Grenze bei den zwei kleinsten Rohrdurchmessern 
verletzt. Sie wurden trotzdem in die Betrachtung einbezogen, um den theoretischen Vorteil 
kleiner Rohrdurchmesser darzustellen. Die mittlere Bettporosität, die durch große Verhält-
nisse von dp/dR beeinflusst wird, wurde in der Berechnung nicht verändert.  
In der Praxis wird ein Kompromiss aus guter Katalysatornutzung durch Verwendung mög-
lichst dünner Rohre und konstruktiven sowie fertigungstechnischen Gesichtspunkten, die 
dickere Reformerrohre bedingen, gefunden werden müssen. Durchmesser im Bereich von 
20 bis 30 mm sind aus reaktionstechnischer Sicht unter Berücksichtigung des maximalen 
Durchmesserverhältnisses von Partikel zu Rohr zu favorisieren.   
 
Wie Abbildung 9.14 zeigt, hat ein Innenrohr nur einen sehr kleinen Einfluss auf den Methan-
umsatz. Für die Größe des Innenrohres gilt ebenso wie für die Größe des Reformerrohres, 
dass der für die Aufnahme der Katalysatorschüttung verantwortliche Ringspalt im Verhältnis 
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Abbildung 9.14: Einfluss eines Innenrohres auf Methanumsatz und benötigtes Katalysatorvo-
lumen 
 
Interessant ist die Einsparung von Katalysatorvolumen durch den Einsatz eines Innenrohres. 
Da die erforderliche Rohrlänge zum Erreichen von 80 % Methanumsatz kaum verändert 
wird, benötigt man weniger Katalysatorvolumen. Die Gründe dafür sind einleuchtend: Das 
Prozessgas wird durch den wärmeren äußeren Rohrbereich gezwungen, wo die Reaktions-
geschwindigkeit höher ist. Zusätzlich ist die Gasgeschwindigkeit etwas höher, denn der 
Gasströmung steht weniger Querschnittsfläche zur Verfügung, was die extrapartikulären 
Stoff- und Wärmetransportwiderstände schwächt. Durch beide Faktoren wird die geringere 
Verweilzeit überkompensiert. Dieser Effekt konnte in Experimenten im Zapfstellenreaktor 
nachgewiesen werden (siehe Kapitel 9.2.2).  
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9.3.2 Katalysatoreigenschaften 
Die Katalysatoreigenschaften spielen naturgegeben eine außerordentlich wichtige Rolle bei 
der Gestaltung eines effektiven Reformers. In der Realität können bei der Auslegung aller-
dings nur Katalysatoren aus den Produktpaletten verschiedener Hersteller ausgewählt 
werden, sieht man von sehr zeit- und kostenintensiven Eigenentwicklungen ab. Die Kataly-
satoreigenschaften sind normalerweise bis auf Ausnahme der Partikelgröße und –form 
weder bekannt noch beeinflussbar. Sie können nur durch aufwändige Experimente bestimmt 
werden, was für eine gute Modellierung unabdingbar und damit einer exakten Auslegung 
sehr dienlich ist. 









Die primäre Eigenschaft eines Katalysators ist die beschleunigende Wirkung auf eine be-
stimmte chemische Reaktion, deshalb wurde die Aktivität als erste Katalysatoreigenschaft 
untersucht. Wenn man für die Dampfreformierung die Gültigkeit des kinetischen Ansatzes 
von Iglesia voraussetzt (siehe Kap. 6.1 und 6.3.4 sowie [Igl_04a/b]), lässt sich die Aktivität 
sehr übersichtlich nur über die Häufigkeitskonstante der Reaktion von Methan mit Wasser-
dampf zu Kohlenmonoxid und Wasserstoff (A(k1)) darstellen.  
In dieser Analyse wurde die Häufigkeitskonstante des Katalysators Rh/Al2O3-CaO als Refe-
renzwert (A(k1)R) mit den Faktoren 0,1; 0,2; 0,5; 2; 5 und 10 multipliziert und die Verände-
rung des Methanumsatzes entlang der Rohrachse als Vergleichskriterium herangezogen. 
Diese Vorgehensweise wurde für alle Parameter bemüht, die eine relative Betrachtung 
sinnvoll erscheinen lassen. Alle geometrischen Größen (dR, dIR, dp) und alle Prozessbedin-
gungen (u.a. ϑw, ϑRG, p) wurden mit konkreten Werten berechnet und auch dargestellt.  
Die vorhersehbare Wirkung einer Veränderung der Katalysatoraktivität erkennt man in 
Abbildung 9.15. Je höher der präexponentielle Faktor ist, desto steiler steigt der Methanum-
satz entlang der Rohrachse. Das Gegenteil trifft für eine Absenkung des präexponentiellen 
Faktors zu. Der positive Einfluss nimmt mit immer weiter steigenden Werten ab. Dann wer-
den limitierende Faktoren wie die Porendiffusion oder der Wärmetransport im Reformer 
zunehmend der geschwindigkeitsbestimmende Schritt.  
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Abbildung 9.15: Einfluss der Katalysatoraktivität auf Methanumsatz und benötigtes Katalysa-
torvolumen 
 
Für das benötigte Katalysatorvolumen zum Erreichen eines Methanumsatzes von 80 % 
(VKat,80) ergibt sich ein entsprechendes Bild. Halbiert sich die Katalysatoraktivität, wird  
22,8 % mehr Katalysatorvolumen benötigt. Könnte man die Katalysatoraktivität verdoppeln, 
wäre eine Einsparung um 14,5 % möglich. Der Zusammenhang zwischen Katalysatoraktivi-
tät und benötigtem Volumen ist nicht proportional. So muss bei nur einem Zehntel Katalysa-
toraktivität nicht das Zehnfache an Katalysatorvolumen aufgewendet werden, sondern nur 
das gut Zweieinhalbfache.  
Interessant sind diese Betrachtungen hinsichtlich der Katalysatoralterung in einem Reformer. 
Während der Betriebsdauer ergibt sich durch Sinter- und Migrationsvorgänge ein nicht 
unerheblicher Aktivitätsverlust, der durch die hohen Temperaturen in einem Reformer be-
günstigt wird. Wenn die Auslegung auf der Basis von kinetischen Daten des frischen Kataly-
sators erfolgt, kann sich im Laufe der Zeit die Reformerleistung, die sich über den Umsatz 
des zugeführten Methans ausdrückt, unter den geforderten Zielwert verringern. Zwar kann 
man sich mit einer höheren Reformertemperatur zwischenzeitlich behelfen, die daraus 
resultierenden höheren Abgasverluste und eine weiter beschleunigte Alterung des Katalysa-
tors lassen diesen Weg nur als Notbehelf zu. Zu bevorzugen ist eine robuste Auslegung, die 
die Alterung in die Betrachtung mit einbezieht. Im Idealfall sollten die kinetischen Daten des 
Katalysators am Ende seiner projektierten Nutzungsdauer vorliegen oder gemessen und in 
die Modellierung integriert werden. Meist ist dieser Weg infolge der langen Plan-
nutzungsdauer einer Brennstoffzellenheizanlage von 40.000 Stunden nicht gangbar. Dann 
sollte zumindest eine realistische Einschätzung der geminderten Katalysatoraktivität nach 
dieser Zeit erfolgen und damit das Modell berechnet werden. 




Beim Partikeldurchmesser handelt es sich um eine leicht zugängliche Größe, die unter 
Umständen vom Anwender beeinflusst werden kann. Teilweise werden Katalysatorformulie-
rungen auf unterschiedlich großen Trägern angeboten, manchmal kann bei entsprechender 
Losgröße der Träger durch den Anwender beeinflusst werden. Für kleine Dampfreformer die 
Wasserstoff für stationäre Brennstoffzellen erzeugen, haben sich im Gegensatz zum großin-
dustriellen Einsatz, kleinformatige Katalysatorpartikel mit Durchmessern ≤ 5 mm durchge-
setzt. In der Regel werden Kugeln und Vollzylinder angeboten. Die in der industriellen Syn-
thesegasherstellung üblichen Raschigringe mit Außendurchmessern und Höhen > 1 cm sind 
nicht gebräuchlich. 
In der vorliegenden Untersuchung wurde ausgehend vom mittleren Partikeldurchmesser des 
Katalysators Rh/Al2O3-CaO von rund 4 mm der Einfluss der Partikelgröße im Bereich von 1 
bis 7 mm untersucht. Hauptsächlich wird vom Partikeldurchmesser die auf der Partikelseite 
dominierende Porendiffusion beeinflusst. Aber auch der äußere Wärme- und Stoffübergang 
am Partikel sowie der Wandwärmeübergang werden durch kleinere Partikel verbessert. 
Nicht zuletzt ermöglichen kleine Katalysatorpartikel erst die Verwendung dünner Reformer-
rohre, wie im vorangegangenen Kapitel erläutert wurde. 
Abbildung 9.16 zeigt den positiven Effekt kleinerer Partikel. Der Anstieg des Methanumsat-







































Abbildung 9.16: Einfluss des Katalysatorpartikeldurchmessers auf Methanumsatz und 
benötigtes Katalysatorvolumen 
 
So muss zum Beispiel bei Verwendung des gleichen Katalysators auf einem im Durchmes-
ser um 2 mm größeren Träger ein um insgesamt ca. 20 % höheres Katalysatorvolumen 
eingesetzt werden, um die gleiche Reformerleistung zu garantieren. Wird ein 2 mm kleinerer 
Träger eingesetzt, würde sich die zu verwendende Katalysatormenge um knapp 13 % ver-
ringern. 
Der zu diesem Effekt führende Haupteinfluss muss dem Katalysatornutzungsgrad zuge-
schrieben werden. Wie in Abbildung 9.17 ersichtlich, steigt der Gesamtnutzungsgrad (Ω) von 
Werten zwischen 0,6 und 0,8 beim originalen Partikeldurchmesser von 4 mm auf Werte 
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zwischen 0,9 und 1,0 bei einem Partikeldurchmesser von 2 mm und fällt im Gegensatz dazu 
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Abbildung 9.17: Gesamtnutzungsgrad (Ω) bei verschiedenen Katalysatorpartikeldurchmes-
sern 
 
Besonderes Augenmerk sollte auf die Tatsache gelenkt werden, dass bei sehr kleinen 
Partikeldurchmessern das benötigte Katalysatorvolumen wieder ansteigt. Ursache hierfür 
sind die radiale Dispersion und die radiale effektive Wärmeleitfähigkeit, die über die Peclét-
zahl mit der Partikelgröße direkt proportional verbunden sind. Große Partikel begünstigen 
die Quervermischung, was zu einer besseren Katalysatorausnutzung im durchströmten 
Festbett führt.  
Neben diesem Punkt verhindert ein mit kleiner werdender Partikelgröße ansteigender 
Druckverlust den Einsatz von beliebig kleinen Katalysatoren. Zusätzlich steigt die Gefahr der 
Austragung, wenn man sich gedanklich in Richtung staubförmiger Partikel bewegt. Das hier 
festgestellte Optimum bei einer Partikelgröße von 2 mm ist nicht allgemeingültig, sondern 
ergibt sich aus den Faktoren Aktivität, effektiver Diffusionskoeffizient, effektive Wärmeleitfä-
higkeit und somit für jeden Katalysator und genau genommen selbst für jede Randbedingung 
(Temperatur, Raumgeschwindigkeit) neu. 
 
3. Wärmeleitfähigkeit 
Obwohl die Wärmeleitfähigkeit nicht zu den primären Eigenschaften eines Katalysators 
gehört, erfüllt sie in Gegenwart von stark wärmegetönten Reaktionen eine wichtige Aufgabe. 
Die Funktion soll kurz anhand einer endothermen Reaktion erörtert werden. Die Reaktion 
stellt eine Wärmesenke im Katalysatorbett dar, die im Falle einer höheren Wandtemperatur 
einen radialen Temperaturgradienten induziert. Betrachtet man die beiden Extremfälle, dass 
die Wärmeleitfähigkeit gleich null oder unendlich sei, wird schnell die Bedeutung dieses 
Parameters klar. Ist die Wärmeleitfähigkeit der Katalysatorschüttung null, sinkt die Tempera-
tur im Katalysatorbett rapide ab und befindet sich nach einer kurzen Anlaufstrecke im 
Gleichgewicht mit der Zusammensetzung des Prozessgases. Dieser Zustand entspricht 
einer adiabaten Betriebsweise eines Reaktors, führt aber bei der Dampfreformierung zu 
ungenügenden Umsätzen, weil der Wärmebedarf der Reaktion zu hoch ist, um ihn allein mit 
der Enthalpie des zugeführten Rohgases zu speisen. Ist die Wärmeleitfähigkeit des Kataly-
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sators hingegen unendlich gut, wird der Reformer isotherm betrieben, das heißt die Tempe-
ratur im Katalysatorbett entspricht an jeder Stelle der Wandtemperatur. Das hätte eine 
ungemeine Beschleunigung der Reaktion zur Folge. Die Wahrheit liegt in der Mitte. Die 
Wärmeleitfähigkeit des Katalysators ist begrenzt, wird aber durch die radiale Vermischung 
der Prozessgase im Katalysatorbett unterstützt. Es treten starke Temperaturgradienten von 
bis zu 200 K je cm auf (siehe dazu Kap. 9.2.2). 
Die so genannte effektive Wärmeleitfähigkeit einer Katalysatorschüttung vereinigt alle drei 
Wärmetransportmechanismen in sich, die bei einer messtechnischen Erfassung und inner-
halb eines Modells nicht getrennt betrachtet werden. Der Transport der Wärme erfolgt via 
Wärmeleitung von Partikel zu Partikel, dabei spielt das umgebende Gas und das Gas in den 
Poren eine Rolle. Gleichzeitig wird jedoch auch Wärme durch Strahlung transportiert und 
nicht zuletzt wird konvektiv über die von den Partikeln angeregte Quervermischung Wärme 
übertragen. Der zuletzt genannte Anteil wird nur über die Partikelgröße durch den Katalysa-
tor beeinflusst, wenn man die Betrachtung auf Festbetten, genauer auf Katalysatorschüttun-
gen, beschränkt. Die Partikelgröße war Gegenstand der zuletzt durchgeführten Betrachtung, 
deshalb soll sich die Untersuchung nur auf die Ruhebettwärmeleitfähigkeit (λbed) beziehen, 
die durch die Katalysatorzusammensetzung, die Partikelform, die Porosität und den Emissi-
onsgrad der Partikeloberfläche maßgeblich bestimmt wird. Außerdem lässt sich die Ruhe-
bettwärmeleitfähigkeit leicht experimentell bestimmen und dadurch gut vergleichen. 
Die dem Katalysator Rh/Al2O3-CaO zugewiesene Ruhebettwärmeleitfähigkeit wird wiederum 
als Referenzwert (λbed,R) definiert und für die Untersuchung mit Faktoren von 0,1 bis 10 








































Abbildung 9.18: Einfluss der Ruhebettwärmeleitfähigkeit (λbed) auf Methanumsatz und benö-
tigtes Katalysatorvolumen 
 
Der positive Einfluss einer hohen Ruhebettwärmeleitfähigkeit wird durch den steileren An-
stieg der Methanumsatzkurven und den geringeren Katalysatorbedarf bei hohen Werten für 
λbed deutlich. Bei sehr kleinen Werten ändert sich der Umsatzanstieg kaum noch, der Wär-
metransport erfolgt dann mehr und mehr via Quervermischung der Prozessgase. Theore-
tisch könnte man die Untersuchung auch auf eine Ruhebettwärmeleitfähigkeit von null 
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ausweiten, dann würde der Temperaturausgleich zwischen kühlem Rohrzentrum und heißer 
Wandzone ausschließlich über radiale Quervermischung stattfinden. Werden die Werte für 
λbed sehr hoch, treten andere limitierende Faktoren wie die Porendiffusion, der Wandwärme-
übergang oder die Kinetik als solche in den Vordergrund. Eine weitere Anhebung dieses 
Wertes bringt dann kaum noch einen Gewinn in Form einer Umsatzsteigerung. 
Die Steigerung der Umsatzrate im Reformer bei der Berechnung mit höheren Ruhebettwär-
meleitfähigkeiten ist deutlich an der gestiegenen Temperatur im Katalysatorbett erkennbar 






















Abbildung 9.19: Reformertemperatur bei verschiedenen Ruhebettwärmeleitfähigkeiten (λbed) 
 
So wird der typische Verlauf der Temperatur entlang der Rohrachse, der ein Minimum kurz 
nach dem Reformereintritt verzeichnet, bei hohen Werten für λbed tief greifend verändert. So 
existiert ab 2*λbed,R kein lokales Minimum mehr und der Temperaturanstieg erfolgt deutlich 
schneller. Auch gleicht sich die Temperatur im Rohrzentrum schneller der Wandtemperatur 
an. 
Nun lässt sich die Wärmeleitfähigkeit eines Partikelhaufwerks nicht ohne weiteres steigern, 
besonders unter dem Gesichtspunkt, dass es sich bei den Partikeln um Katalysatoren han-
delt, deren Zusammensetzung ganz anderen Zielsetzungen wie Aktivität, chemische, ther-
mische und mechanische Stabilität sowie eventuell Selektivität unterliegt. Wenn man sich die 
der Berechnung der Ruhebettwärmeleitfähigkeit zugrunde liegenden Modelle (siehe Kap. 
7.3.1 und 7.3.3) vergegenwärtigt, können folgende Maßnahmen zur Steigerung dieses 
Parameters herangezogen werden: 
 
• ein hoher Emissionsgrad der Partikeloberfläche durch möglichst schwarze, raue 
Partikel 
• eine geringe Bett- und Partikelporosität 
• Trägermaterial mit einer möglichst hohen Wärmeleitfähigkeit 
• Möglichst große zylindrische Partikel 
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Da, wie bereits angedeutet, die Einflussnahme begrenzt ist und einige Maßnahmen andere 
wichtige Modellparameter negativ beeinflussen, man denke nur an die Kombination von 
großen Partikeln mit geringer Porosität und deren Einfluss auf die Porendiffusionshemmung, 
wird man mit der beschränkten effektiven Wärmeleitfähigkeit von Katalysatorschüttungen 
leben müssen. Einen Ausweg könnten gesinterte Metallstrukturen wie Schäume oder Fasern 
bieten. Bisher konnten diese Materialien allerdings nicht die geforderten Werte der spezifi-
schen Oberfläche bieten, die eine ausreichend hohe Aktivität garantieren.  
. 
4. Effektiver Diffusionskoeffizient 
Zweifelsfrei gehört auch der effektive Diffusionskoeffizient im Katalysatorpartikel zu den 
wichtigen Einflussgrößen. Mit Hilfe eines Einzelpartikelmodells konnte gezeigt werden, dass 
die Porendiffusion den am stärksten limitierenden Faktor auf partikulärer Ebene darstellt 
(siehe dazu Kap. 8.3). Der effektive Diffusionskoeffizient kann mit Hilfe einer Porenstruktur, 
die einen möglichst hohen Anteil Makroporen, eine hohe Gesamtporosität und möglichst 
gerade Poren aufweist, positiv beeinflusst werden. Auf die Porenstruktur selbst kann mit der 
verwendeten Herstellungsmethode eingewirkt werden. So zeigen die untersuchten Katalysa-
torproben, welche in einem Granulierverfahren hergestellt wurden, eine bimodale Porenra-
dienverteilung mit einem deutlichen Anteil an Makroporen, während die pelletierten Katalysa-
torpartikel eine unimodale Porenradienverteilung ohne ausgeprägten Makroporenanteil 
aufweisen. Dementsprechend sind die mittleren Porendurchmesser der granulierten Kataly-
satorpartikel wesentlich größer. 
Die Betrachtung geht von dem effektiven Diffusionskoeffizienten des Katalysators Rh/Al2O3-
CaO aus, der als Referenzwert (Deff,R) dient. Er wird wiederum mit Faktoren von 0,1 bis 10 
multipliziert, um die Wirkung einer Änderung dieses Parameters studieren zu können. 
Der positive Effekt einer Erhöhung von Deff ist nicht so groß, wie man nach der Untersu-
chung im Einzelpartikelmodell hätte schlussfolgern können. Eine Verdopplung führt nur zu 
einem geringfügig steileren Anstieg des Methanumsatzes und lässt eine Verringerung des 
Katalysatorvolumens von nur 8,3 % zu. Wird Deff noch weiter gesteigert, lässt der positive 
Effekt immer mehr nach. Hingegen bremst eine Absenkung des effektiven Diffusionskoeffi-
zienten die Reaktion deutlich ab (siehe Abbildung 9.20). 
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Abbildung 9.20: Einfluss des effektiven Diffusionskoeffizienten (Deff) auf Methanumsatz und 
benötigtes Katalysatorvolumen 
 
Eine Veränderung von Deff wirkt sich direkt auf den Gesamtnutzungsgrad (Ω) aus, der wie-
derum direkt proportional zur effektiven Reaktionsgeschwindigkeit ist. In Abbildung 9.21 wird 
der Einfluss von Deff auf Ω deutlich. Da das Ausgangsniveau von Ω bei Deff,R mit Werten 
zwischen 0,6 und 0,8 ziemlich hoch ist, lässt eine Steigerung des effektiven Diffusionskoeffi-
zienten auch keine allzu großen Vorteile erwarten. Der Gesamtnutzungsgrad kann selbst bei 
einem unendlich hohen Wert für Deff nicht 1 werden, da die Limitierung durch Diffusion in der 
Grenzschicht bestehen bleibt. Zusätzlich werden die weiteren limitierenden Faktoren wie der 
extrapartikuläre Temperaturgradient und die Temperaturgradienten im Katalysatorbett bei 
steigendem Deff immer wichtiger. Abbildung 9.21 zeigt die Verläufe des Gesamtnutzungs-
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Ein guter Wärmeübergang zwischen heißer Rohrwand und Katalysatorbett ist immer vorteil-
haft, wenn stark endotherme Reaktionen ablaufen sollen. Es muss jedoch darauf verwiesen 
werden, dass der Wärmeübergangskoeffizient an der Rohraußenseite um ca. eine Größen-
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ordnung kleiner und damit der entscheidende Faktor für den Wärmedurchgangskoeffizienten 
des Rohres ist. In der vorliegenden Untersuchung ist dies jedoch ohne Belang, weil das 
Wärmeträgermedium nicht in die Berechnung einbezogen, sondern mit konstanter Rohr-
wandtemperatur gerechnet wurde. 
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Abbildung 9.22: Einfluss des Wandwärmeübergangskoeffizienten (αw) auf Methanumsatz 
und benötigtes Katalysatorvolumen 
 
Durch Erhöhung von αw lässt sich der Methanumsatz kaum steigern. So fällt selbst bei einer 
Verzehnfachung des Wandwärmeübergangskoeffizienten die Einsparung an Katalysatorvo-
lumen mit 25,3 % eher bescheiden aus. Eine Verringerung von αw führt dagegen zu einem 
Einbruch des Methanumsatzes. Eine Halbierung des Referenzwertes erzwingt einen Mehr-
einsatz an Katalysator von 28,1 %. 
Der Wandwärmeübergangskoeffizient wird über die Ruhebettwärmeleitfähigkeit (λbed), das 
Durchmesserverhältnis von Reformerrohr und Katalysatorpartikel, die Strömungsgeschwin-
digkeit und die Fluideigenschaften bestimmt. Die Beeinflussung durch den Anwender ist 
damit sehr gering. Ein guter Kontakt zwischen Katalysatorschüttung und Rohrwand ist eine 
notwendige Voraussetzung für die Anwendung des über Gl. 7.26 berechneten Wandwärme-
übergangskoeffizienten und ist für die üblicherweise senkrecht stehenden Reformerrohre 
gegeben. Sollten die Reformerrohre eine waagerechte Einbaulage aufweisen, muss für eine 
hohe Packungsdichte durch entsprechende konstruktive Maßnahmen gesorgt werden. 
 
Vergleich und Einschätzung 
Um die Sensitivität des aufgestellten Reaktormodells auf die untersuchten Katalysatoreigen-
schaften vergleichen zu können, wurde der Zusammenhang zwischen Änderung eines 
Parameters und benötigtem Katalysatorvolumen, das für das Erreichen von 80 % Methan-
umsatz benötigt wird, für alle Katalysatoreigenschaften in einer doppeltlogarithmischen 
Darstellung zusammengefasst (Abbildung 9.23). Folgende Schlussfolgerungen können 
gezogen werden: 
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• Von den untersuchten Katalysatoreigenschaften haben alle, bis auf den Partikel-
durchmesser (dp), mit steigendem Wert einen positiven Effekt auf den Methanum-
satz, was sich in der Darstellung in einem Absinken des benötigten Katalysatorvo-
lumens manifestiert. 
• Den stärksten positiven Effekt, das bedeutet die größte Einsparung an Katalysator-
volumen bei steigendem Wert des jeweiligen Parameters, hat die Ruhebettwärme-
leitfähigkeit (λbed), gefolgt von der Aktivität (A(k1)), dem Wandwärmeübergangskoef-
fizienten (αw) und dem effektiven Diffusionskoeffizienten. 
• Die Reihenfolge für die Stärke des negativen Einflusses weicht davon ab und glie-
dert sich wie folgt: αw > A(k1) > λbed > Deff, wobei es bei kleinen Werten der relativen 
Parameter zu einem Schnittpunkt der Funktionen von Deff und λbed kommt, dass 
heißt, λbed fällt dann in seinem Rang hinter Deff zurück. 
• Eine steigende Partikelgröße (dp) hat einen negativen Einfluss auf die Reformerleis-
tung und weist ein Optimum bei einem Wert um 2 mm auf. Kleinere Partikel wirken 

























Abbildung 9.23: Vergleich des Einflusses der Katalysatoreigenschaften inklusive Spannweite 
der Parameter der untersuchten Katalysatoren 
 
Die Rangfolge der Parameter bezüglich ihres Einflusses auf den Methanumsatz sagt nichts 
über deren Variabilität und damit Gestaltungsmöglichkeit durch den Hersteller oder den 
Anwender aus. Um die Variabilität abschätzen zu können, wurden in Abbildung 9.23 die 
Werte der relativen Parameter der untersuchten Katalysatoren mit Dreiecken (▲) in den 
jeweiligen Farben der Graphen eingefügt. Die Reihenfolge der Spannweiten der Parameter 
der untersuchten Katalysatoren kann folgendermaßen angegeben werden: 
 
A(k1) > Deff > dp > αw > λbed  
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Die Aktivität eines Katalysators lässt sich in einem weiten Bereich einstellen und hängt unter 
anderem von der spezifischen Oberfläche des aktiven Elements, der Kristallitgröße und  
–struktur, dem Trägermaterial und dessen Interaktion mit dem aktiven Element und eventuell 
vorhandenen Promotoren ab. Als Schlussfolgerung der Sensitivitätsanalyse lässt sich fest-
halten, dass zum einen die Aktivität sehr hoch sein sollte (ohne dabei die Stabilität zu ver-
nachlässigen), um den Reformer so klein wie möglich konstruieren zu können und zum 
anderen die Aktivität mittels kinetischer Analyse bestimmt werden muss, um den Reformer 
mit Hilfe eines Reaktormodells genau auszulegen. Eine Modellierung nur auf der Basis einer 
aus der Literatur übernommenen Kinetik birgt große Unsicherheiten, wenn der verwendete 
Katalysator nicht genau dem in der Literatur untersuchten entspricht. 
Effektive Diffusionskoeffizienten beeinflussen die effektive Reaktionsgeschwindigkeit über 
den Poren- oder Gesamtnutzungsgrad. Sie können sehr unterschiedliche Werte annehmen, 
weil die ihnen zugrunde liegende Porenstruktur von Katalysator zu Katalysator stark 
schwankt. Bestimmt man die Porenstruktur mit adäquaten Verfahren, lässt sich dieser Pa-
rameter über gewisse Modellvorstellungen zur Porenvernetzung gut abschätzen. Da der 
Einfluss des effektiven Diffusionskoeffizienten eher gering ist, ist diese Vorgehensweise 
ausreichend. Dagegen ist die Verwendung eines Wertes für Deff aus Erfahrungswerten 
kritisch zu sehen, die Spannweite der sechs untersuchten Materialien hat den Faktor 7 
zwischen niedrigstem und höchstem Wert für Deff. 
Die Partikelgröße und -form ist ein leicht zugänglicher Parameter und für die Reformerleis-
tung und -auslegung sehr wichtig. Kleine Partikeldurchmesser (dp) sind für eine guten Ge-
samtnutzungsgrad (Ω) der Katalysatoren günstig, werden die Partikel jedoch zu klein, wird 
die Quervermischung immer schwächer und die Reformereffektivität lässt wieder nach. 
Die zwei Wärmetransportparameter Ruhebettwärmeleitfähigkeit (λbed) und Wandwärmeüber-
gangskoeffizient (αw) haben zwar einen starken Einfluss auf den Methanumsatz im Dampfre-
former, sind aber für Katalysatorschüttungen nur von geringer Variabilität. Auf sie wird her-
stellerseitig kaum Wert gelegt, die primären Katalysatoreigenschaften haben eindeutig 
Vorrang. Sie lassen sich vom Anwender problemlos durch weit verbreitete Modelle berech-




Eine Untersuchung des Einflusses der Prozessbedingungen kann dem Betreiber von kleinen 
Dampfreformern für stationäre Brennstoffzellen Hinweise zu einer verbesserten Betriebsfüh-
rung geben. Die in dieser Studie erhaltenen konkreten Werte für das benötigte Katalysator-
volumen sind nicht direkt auf den Betrieb kleintechnischer Reformer übertragbar, weil Rand-
bedingungen und eingesetzte Katalysatoren von den hier untersuchten abweichen, geben 
aber trotzdem allgemeingültige Trends wieder. An dieser Stelle sollen folgende Größen 
betrachtet werden: 
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1. die Wandtemperatur des Reformerrohres 
2. das molare Dampf-Kohlenstoff-Verhältnis (S/C) 
3. der Rohgasvolumenstrom (entspricht der Katalysatorbelastung) 
4. der Prozessdruck 
5. die Temperatur des in den Reformer eintretenden Rohgases 




Da die Reaktionsgeschwindigkeit stark temperaturabhängig ist und gleichzeitig die Lage des 
chemischen Gleichgewichts von der Temperatur bestimmt wird, ist die Wandtemperatur eine 
sehr wichtige Prozessbedingung. Sie wurde für die vorliegende Untersuchung von 600 bis 
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Abbildung 9.24: Einfluss der Wandtemperatur auf Methanumsatz und benötigtes Katalysa-
torvolumen 
 
Zu erkennen ist der starke Einfluss der Wandtemperatur (ϑw) auf den Anstieg und das ma-
ximal erreichbare Niveau des Methanumsatzes, der durch das chemische Gleichgewicht 
definiert wird. Wird ϑw abgesenkt, erhöht sich das benötigte Katalysatorvolumen exponen-
tiell. So muss bei einer Wandtemperatur von 600 °C ungefähr das Dreieinhalbfache der bei 
einem ϑw von 700 °C benötigten Katalysatormenge aufgewendet werden. Die Einsparung an 
Katalysatorvolumen bei Temperaturerhöhung ist demgegenüber nicht so stark. Bedenkt man 
den erhöhten Energieaufwand der durch eine größere Brennerleistung realisiert werden 
muss sowie die schnellere Katalysatoralterung bei einer höheren Temperatur, sollte der 
Reformer nahe an der für den gewünschten Endumsatz gleichgewichtsbedingt erforderlichen 
Temperatur betrieben werden. Es sei nochmals darauf hingewiesen, dass die Wand-
temperatur in einem Reformer über die Rohrlänge nicht konstant ist. Jedoch ist ohne eine 
zusätzlich einbezogene Bilanzierung des Wärmeträgers oder über detaillierte Messwerte 
keine gesicherte Kenntnis über den Verlauf der Temperatur an der Rohrwand gegeben. 
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Jede Festlegung wäre willkürlich und nicht übertragbar. Aus diesen Gründen wurde auf die 
leicht nachvollziehbare und gut in ein mathematisches Modell übertragbare Randbedingung 
einer konstanten Wandtemperatur zurückgegriffen. 
 
2. Molares Dampf-Kohlenstoff-Verhältnis 
 
Das molare Dampf-Kohlenstoff-Verhältnis (S/C) ist eine für den Betreiber eines Brennstoff-
zellenheizgerätes in einem weiten Bereich frei wählbare Größe. Es beeinflusst neben der 
Dampfreformierung über das chemische Gleichgewicht auch noch die sich anschließende 
Konvertierungsstufe zur Grobentfernung des Kohlenmonoxids. In dieser Arbeit wurde das 
S/C von 2 bis 6 variiert, um den Einfluss auf die Reformerleistung studieren zu können. Die 

































Abbildung 9.25: Einfluss des molaren Dampf-Kohlenstoff-Verhältnisses auf Methanumsatz 
und benötigtes Katalysatorvolumen 
 
Im Hinblick auf eine besonders effektive Reformernutzung erweist sich ein molares Dampf-
Kohlenstoff-Verhältnis von 4 als ideal. Werden kleinere Werte für das S/C verwendet, steigt 
das benötigte Katalysatorvolumen an, weil das Gleichgewicht durch einen geringeren 
Dampfanteil in Richtung Methan verschoben wird. Wird ein höheres S/C gewählt, wird auch 
der Katalysatorbedarf etwas erhöht. Dieser Effekt begründet sich in dem geringeren Me-
thanpartialdruck, der durch die Verdünnung des Prozessgases mit überschüssigem Wasser-
dampf erzeugt wird. Da die Reaktion von Methan mit Wasserdampf erster Ordnung gegen-
über Methan ist, sinkt dann die Reaktionsgeschwindigkeit. Zusätzlich verringert sich die 
Verweilzeit bei einem höheren Dampfanteil entsprechend. In der Praxis sind kleine Dampf-
Kohlenstoff-Verhältnisse aus zwei weiteren Gründen nicht empfehlenswert. Zum einen steigt 
das Rußbildungsrisiko im Reformer an, zum anderen wird die Konvertierungsreaktion in der 
Shiftstufe behindert. Während allerdings ein Reformer noch bei einem S/C von 2,0 ohne 
Rußbildung betrieben werden kann, ist eine Kohlenmonoxidkonvertierung dann nicht mehr in 
ausreichendem Maß möglich. Zum Vergleich: Das Gleichgewicht der Konvertierungsreaktion 
führt bei einem S/C von 4 und einer Temperatur im Shiftreaktor von 250 °C zu einem er-
reichbaren Kohlenmonoxidgehalt von 0,38 % im trockenen Gas. Bei einem S/C von 3 kann 
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immerhin noch ein Kohlenmonoxidgehalt von 0,70 % erreicht werden. Jedoch wird mit einem 
Restgehalt von 2,90 % Kohlenmonoxid im Falle eines S/C von 2 die zulässige Grenze für 
den Eingangsgehalt an CO für die anschließende Feinreinigung bei weitem überschritten.  
Werte für das molare Dampf-Kohlenstoff-Verhältnis von mehr als 4 bringen keine Vorteile für 
die Reformierung, sind für die Konvertierungsstufe nicht notwendig und erhöhen den Wär-
mebedarf des Verdampfers, was zumindest den elektrischen Wirkungsgrad der Anlage 





In den meisten Fällen werden Brennstoffzellenheizgeräte modulierend mit Teillasten bis zu 
20 % betrieben. Somit muss der Reformer mit entsprechend unterschiedlichen Katalysator-
belastungen klarkommen. Üblicherweise wird der Reformer für Volllast ausgelegt, Teillast-
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Abbildung 9.26: Einfluss des Methanvolumenstroms auf Methanumsatz und benötigtes 
Katalysatorvolumen 
 
Wie Abbildung 9.26 zeigt, wird der Umsatzanstieg mit kleiner werdenden Rohgasvolumen-
strömen (und damit kleiner werdender Katalysatorbelastung) steiler und der Bedarf an 
Katalysatorvolumen nimmt ab. Diese Erkenntnis ist nicht überraschend, verhält sich doch die 
Verweilzeit umgekehrt proportional zum Gesamtvolumenstrom. Der Zusammenhang zwi-
schen Katalysatorbelastung und benötigtem Katalysatorvolumen ist dagegen nicht proporti-
onal. So wird bei einer Verdopplung des Methanvolumenstroms von 5 auf 10 l/min nicht 
doppelt so viel Katalysator benötigt, sondern nur knapp 69 % mehr. Die Relation zwischen 
Rohgasvolumenstrom und Katalysatorvolumen wird über die Raumgeschwindigkeit ausge-
drückt. Die maximale Raumgeschwindigkeit, die noch einen Methanumsatz von 80 % er-
laubt, ist unter verschiedenen Katalysatorbelastungen nicht konstant, sondern sinkt von 
8338 h-1 bei einem Methanvolumenstrom von 10 l/min über 7041 h-1 bei 5 l/min auf letztlich 
4929 h-1 bei nur 1 l/min Methanvolumenstrom am Reformereintritt unter den in Tabelle 9.1 
fixierten Randbedingungen. Dadurch wird deutlich, dass die von den Katalysatorherstellern 
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zu ihren Produkten angegebenen Raumgeschwindigkeiten nur einen Faustwert darstellen, 
die einer genauen Auslegung nicht genügen. Diese sollte nach den vorliegenden Erkennt-
nissen auf der Basis der Volllast erfolgen, unter Teillastbedingungen sollte der Reformer 




Im Gegensatz zu großindustriellen Dampfreformern, die Wasserstoff z.B. für technische 
Synthesen erzeugen, werden kleine Dampfreformer für Brennstoffzellensysteme bei niedri-
gen Drücken betrieben. Die Gründe hierfür sind vielfältig: Zum einen wäre die notwendige 
Kompression des Erdgases zu energieintensiv, was den elektrischen Nettowirkungsgrad der 
Anlage senken würde. Zum anderen wird das Gleichgewicht der Dampfreformierung bei 
hohen Drücken in Richtung der Edukte verschoben, was nur durch Temperaturerhöhung und 
damit zusätzlichen Energieeinsatz wieder ausgeglichen werden kann. Meist erfordern die bei 
der großindustriellen Synthesegaserzeugung nachfolgenden Prozessstufen (z.B. Ammoni-
aksynthese) einen hohen Systemdruck, der sich am einfachsten durch die Kompression des 
kalten Erdgases am Beginn der Prozesskette bewerkstelligen lässt. Die gesteigerte Effizienz 
des Reformers auf Grund der längeren Verweilzeit kommt als zusätzlicher Gewinn hinzu. 
Energetische Gesichtspunkte stehen bei der stofflichen Nutzung der Produkte nicht im 
Vordergrund. Die Wärmeüberschüsse durch höhere Prozesstemperaturen werden in einem 
Abhitzekessel zur Dampferzeugung genutzt. Der generierte Dampf wird exportiert oder im 
Verbund der Chemieanlage sinnvoll genutzt. Diese Möglichkeiten stehen einem Brennstoff-
zellenheizgerät zur Hausenergieversorgung nicht zur Verfügung. Zusätzlich muss im an die 
Gasaufbereitung nachfolgenden Brennstoffzellenstack eine geringe Druckdifferenz zwischen 
reformatführender Anodenseite und luftführender Kathodenseite garantiert werden, um 
mechanische Schäden an den Zellmembranen zu vermeiden. Aus diesen Gründen herrscht 
im Reformer meist nur ein leichter Überdruck, der der Summe der Druckverluste in der 
gesamten Gasaufbereitung, dem Brennstoffzellenstack und eventuell nachfolgenden Aggre-
gaten zur Restgasbehandlung entspricht. 
In der Untersuchung werden neben dem als Referenzpunkt festgelegten absoluten Druck 
von 1,5 bar Drücke bis 5 bar, atmosphärischer Druck (1 bar) und Unterdruck (0,5 bar) unter-
sucht.  
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Abbildung 9.27: Einfluss des Reformerdrucks auf Methanumsatz und benötigtes Katalysa-
torvolumen 
 
Durch höhere Drücke steigt sowohl der Methanpartialdruck als auch die Verweilzeit im 
Reaktor. Deswegen werden die Methanumsatzkurven im ersten Abschnitt steiler (siehe 
Abbildung 9.27). Durch die Gleichgewichtsverlagerung hin zu den Edukten wird jedoch der 
endgültig erreichbare Methanumsatz abgesenkt. Ab ca. 5 bar wird dieser Effekt so stark, 
dass die Gleichgewichtslage sehr nah an den in dieser Untersuchung festgelegten Mindest-
umsatz von 80 % heranrückt. Dadurch steigt das benötigte Katalysatorvolumen stark an.  
Wird der Druck niedriger gewählt, werden zwar höhere Gleichgewichtsumsätze möglich, 
allerdings erfolgt der Methanumsatz nicht mehr so schnell. Das führt bei einem Druck von 
0,5 bar zu einem um 77,4 % höheren Katalysatorbedarf. Wollte man also den günstigen 
Effekt der Gleichgewichtsverschiebung bei niedrigen Drücken nutzen und das Prozessgas 
durch den Reformer saugen, müsste man auf Grund der verringerten Verweilzeit mit viel 
größeren Katalysatormengen operieren. 
Es kann festgehalten werden, dass ein leichter Überdruck von 0,5 bis 2 bar im Reformer für 




Für gewöhnlich werden die Edukte, bevor sie in den Reformer eintreten, mit dem fertigen 
Reformat vorgewärmt. Diese Vorgehensweise bietet sich an, da die Weiterverarbeitung des 
Reformats in der Konvertierungsstufe bei um ca. 300 K tieferen Temperaturen als die Re-
formierung stattfindet. Alternativ dazu könnte das Rohgas im heißen Abgasstrom noch 
weiter überhitzt werden oder direkt nach dem Verdampfer mit einer ziemlich niedrigen Tem-
peratur in den Reformer eingespeist werden. Daraus wurde die untersuchte Spannweite der 
Rohgastemperatur von 200 bis 800 °C abgeleitet.  
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Abbildung 9.28: Einfluss der Rohgastemperatur auf Methanumsatz und benötigtes Katalysa-
torvolumen 
 
Wie nicht anders zu vermuten war, wird bei Erhöhung der Rohgastemperatur der Methan-
umsatzanstieg entlang der Rohrachse steiler, d.h., die effektive Reaktionsgeschwindigkeit 
nimmt zu. Wird dem Reformer mehr Energie über die Enthalpie der Edukte zugeführt, muss 
nicht mehr so viel Wärme über die Rohrwand an das Katalysatorbett übertragen und im 
Katalysatorbett verteilt werden. Der spezifische Energiebedarf des Reformers beträgt bei 
einer Rohgastemperatur von 500 °C und den in Tabelle 9.1 für den Referenzpunkt festgeleg-
ten Randbedingungen rund 250 kJ/mol und steigt auf ca. 310 kJ/mol, wenn die Rohgastem-
peratur nur einen Wert von 200 °C aufweist. Der Reformer erfüllt dann mehr und mehr den 
Zweck eines (schlechten) Wärmeübertragers und muss entsprechend größer gebaut wer-
den. In dem erwähnten Fall steigt der Katalysatorbedarf um 56,2 %. Wird die Rohgastempe-
ratur hingegen auf 800 °C erhöht, sinkt der spezifische Wärmebedarf auf rund 180 kJ/mol 
und die benötigte Katalysatormenge zum Erreichen des vorgegebenen Umsatzes um 35 %. 
Hier wird der Reformer von der Funktion als Wärmeübertrager teilweise entlastet, die Reak-
tionsenthalpie steht direkt zur Verfügung und muss nicht in das schlecht Wärme leitende 
Katalysatorbett transportiert werden. Wenn man diesen Gedanken auf die Spitze treibt, ließe 
sich bei genügend hoher Rohgastemperatur ein Dampfreformer adiabat betreiben. Dafür 
müsste die Rohgastemperatur allerdings ca. 1471 °C betragen, was aus energetischen und 
werkstofftechnischen Gründen nicht empfehlenswert ist. Aus energetischen Gründen sollte 
die Rohgastemperatur vielmehr durch eine möglichst optimale Wärmeübertragung zwischen 




Für dezentrale stationäre Brennstoffzellensysteme eignen sich grundsätzlich alle methanhal-
tigen Gase, Heizöl oder Flüssiggas. Die Betrachtung in dieser Arbeit konzentriert sich nur 
auf methanhaltige Gase, weil die anderen Energieträger ganz andere Fragestellungen wie 
zum Beispiel Rußbildung aufwerfen, andere Katalysatorarten erfordern und die kinetischen 
Grundlagen völlig andersartig gelagert sind. In der betrachteten Gruppe der methanhaltigen 
Gase ist in erster Linie Erdgas zu nennen. Erdgas als flächendeckend verfügbarer und 
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sauberer Energieträger bietet sich für den Einsatz in Brennstoffzellensystemen an. Biogas 
hat den Vorteil der CO2-neutralen Verwendung, muss aber wegen dessen mannigfaltiger 
Begleitstoffe, hervorzuheben ist der zum Teil sehr hohe Schwefelgehalt, aufwändiger gerei-
nigt werden als Erdgas. Zudem ist Biogas derzeit noch teurer als Erdgas. Gruben-, Klär- und 
Deponiegase enthalten sehr viele störende Begleitstoffe, sodass sie aus der Betrachtung 
herausgelassen wurden. Im Übrigen hätten diese Gase nach Entfernung aller störenden 
Begleitstoffe eine den gereinigten Biogasen entsprechende Zusammensetzung. Insofern 
können die Ergebnisse der Simulation zur Biogasreformierung auf Gruben-, Klär- und Depo-
niegase übertragen werden. Lediglich Grubengase aus aktiven Bergwerken mit relativ hohen 
Gehalten an freiem Sauerstoff entziehen sich dem Vergleich. 
In der nun folgenden Betrachtung sollen dem bisher untersuchten Methan jeweils zwei 
Erdgase, die sich in ihrer Lagerstätte unterscheiden (Russland, Nordsee), und zwei Biogase, 
die unterschiedliche Qualitäten, d.h. Methananteile aufweisen, gegenübergestellt werden. 
Die Zusammensetzungen der betrachteten Gase sind in Tabelle 9.2 aufgelistet. 
 
Tabelle 9.2: Zusammensetzung der untersuchten Gasarten 
Gas / Komponente CH4 C2H6 C3H8 C4H10 N2 CO2 
Methan 100 % - - - - - 
Erdgas (Russland) 98,3 % 0,5 % 0,2 % 0,1 % 0,8 % 0,1 % 
Erdgas (Nordsee) 83,0 % 11,6 % 3,1 % 0,5 % 1,5 % 0,3 % 
Biogas (70% CH4) 70,0 % - - - - 30,0 % 
Biogas (45% CH4) 45,0 % - - - 3,0 % 52,0 % 
 
Folgt man der Prämisse, dass sämtliche höheren Kohlenwasserstoffe ohne Katalysator-
unterstützung und ohne wesentlichen Energiebedarf mit Wasserdampf zu Methan und 
Kohlendioxid reagieren, bevor das Rohgas in den Reformer eintritt (siehe Kapitel 5.2.2), 
dann lassen sich alle Erdgase in eine Mischung aus Methan, Kohlendioxid und Stickstoff 
transformieren. Die untersuchten Gase unterscheiden sich dann nur noch in deren Gehalt an 
den unreaktiven Gasen Kohlendioxid und Stickstoff. Der dem Reformer zugeführte Methan-
volumenstrom ist mit 5 l/min in allen Fällen gleich, um die gleiche Menge Wasserstoff erzeu-
gen und die gleiche elektrische Leistung in einer Brennstoffzelle abgreifen zu können.  
Die Volumenströme der Gaskomponenten der betrachteten Gase sind in Tabelle 9.3 zu-
sammengestellt. Die Volumenströme in der Spalte „Summe“ stellen den Gesamtvolumen-
strom im Normzustand dar, der in den Reformer eingebracht wird. Für die Erdgase gilt dieser 
Wert nach der „Reichgasreaktion“, in der die höheren Kohlenwasserstoffe mit Wasserdampf 
unter Volumenzunahme zu Methan und Kohlendioxid reagieren. Daraus resultiert für Erdga-
se mit erklecklichen Anteilen an höheren Kohlenwasserstoffen ein geringerer Gasbedarf. So 
muss zum Beispiel vom hier untersuchten Erdgas (Nord) nur 4,7 l/min Gas aufgewendet 
werden, um ein Methanäquivalent von 5 l/min nach der Reichgasreaktion am Reformerein-
tritt vorliegen zu haben. Es sei darauf verwiesen, dass sich der Wasserbedarf der Dampfre-
9 Zweidimensionales Modell eines Reformerrohres 
141 
formierung durch die Reichgasreaktion je nach Lagerstätte des eingesetzten Erdgases zum 
Teil erheblich erhöhen kann. Eine eingehende Untersuchung wurde in der Dissertation von 
Grosser angestellt [Gro_06].  
 
Tabelle 9.3: Volumenströme am Reformereintritt 
Gas / Komponente CH4 N2 CO2 Summe 
Methan 5,0 l/min - - 5,00 l/min 
Erdgas (Russland) 5,0 l/min 0,02 l/min 0,04 l/min 5,06 l/min 
Erdgas (Nordsee) 5,0 l/min 0,07 l/min 0,23 l/min 5,30 l/min 
Biogas (70% CH4) 5,0 l/min - 2,14 l/min 7,14 l/min 
Biogas (45% CH4) 5,0 l/min 0,33 l/min 5,78 l/min 11,11 l/min 
 
Der Einfluss der verschiedenen Gasarten im Unterschied zu reinem Methan auf den Umsatz 
im Reformer ist sehr schwach und geht für Erdgase gegen null (siehe Abbildung 9.29). 
Lediglich bei hohen Anteilen von Inertgas, wie sie bei Biogasen vorkommen, wird durch die 
geringere Verweilzeit im Reformer etwas mehr Katalysator benötigt. Stickstoff und Kohlendi-
oxid beeinflussen weder die Reaktionsgeschwindigkeit noch die Gleichgewichtslage der 
Reaktion von Methan mit Wasserdampf. Die absoluten Werte für den Katalysatormehrbedarf 
sind allerdings nicht auf andere Randbedingungen übertragbar. Die inerten Bestandteile 
erhöhen den Wärmebedarf des Reformers, wenn die Eintrittstemperatur niedriger ist als die 
Austrittstemperatur. Im untersuchten Fall beträgt die Differenz 200 K. Wird das Rohgas in 
einem Überhitzer im Abgasstrom auf Temperaturen vorgewärmt, die über dem Austrittsni-
veau liegen, kann ein hoher Inertgasanteil sogar den Katalysatorbedarf wieder senken, weil 
der Enthalpiestrom des Rohgases höher wäre als bei reinem Methan. Da sich in der Praxis 










































Abbildung 9.29: Einfluss der eingesetzten Gasart auf Methanumsatz und benötigtes Kataly-
satorvolumen 
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Gleichwohl soll darauf hingewiesen werden, dass die Gaszusammensetzung am Reformer-
austritt trotz gleichem Methanumsatz rein aus stöchiometrischen Gründen unterschiedlich 
sein muss. Zusätzlich verschiebt sich das simultan ablaufende Gleichgewicht der Shiftreakti-
on, wenn Kohlendioxid im Eduktstrom vorkommt. Als Resultat erhält man wesentlich weniger 
Wasserstoff aber mehr Kohlenmonoxid im Produktgas, wenn Biogas statt Methan verwendet 
wird. Der Unterschied der Produktgaszusammensetzung zwischen Methan und Erdgas ist 
bedeutungslos. Die Verläufe der Wasserstoff- und Kohlenmonoxidgehalte im trockenen Gas 








































Abbildung 9.30: Einfluss des eingesetzten Gases auf die trockene Gaszusammensetzung 
des Reformats 
 
9.3.4 Bedeutung der verwendeten Transportparameter 
In den partiellen Differentialgleichungen der Energie- und Massebilanzen, existieren neben 
den konvektiven und Quelltermen radiale und axiale Diffusions- bzw. Konduktionsterme. Die 
Relevanz dieser Terme soll in diesem Kapitel kurz angerissen werden. Unstrittig ist die 
zentrale Bedeutung der Quellterme, die über die Reaktions- oder Stoffänderungsgeschwin-
digkeit die Energie- mit den Massebilanzen koppelt und eine Modellierung von chemischen 
Reaktionen erst ermöglicht. Ebenso verhält es sich mit den konvektiven Termen. Diese sind 
für Rohrreaktoren unverzichtbar, weil darüber die Verweilzeit des Fluids in der Reaktionszo-
ne definiert wird. Nicht so eindeutig ist hingegen die Rolle der Terme für Diffusion und Wär-
meleitung im Rohrreaktor. Die Reformersimulation wurde auf der Basis der in den Kapiteln 
7.2.3 (Dispersion) und 7.3.4 (Wärmeleitfähigkeit) berechneten Parameter durchgeführt, das 
heißt, sowohl die axialen als auch die radialen Parameter wurden berücksichtigt. Nachfol-
gend wird deren Einfluss auf das Modell eines Reformerrohres durch Variation ihrer Werte in 
einer relativen Spannweite von 0 bis 10 herausgearbeitet.  
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Abbildung 9.31: Einfluss der effektiven axialen Wärmeleitfähigkeit und Dispersion auf Me-
thanumsatz und benötigtes Katalysatorvolumen 
 
Wie Abbildung 9.31 verdeutlichen kann, spielen die axiale Diffusion und Wärmeleitung 
praktisch keine Rolle. Werden beide Parameter im Modell nicht berücksichtigt, ändert sich 
am Ergebnis nichts. Ihr Einfluss wird vom konvektiven Transport komplett überlagert. Nur bei 
einer Vervielfachung der Parameterwerte, können leichte Änderungen des Reformerverhal-
tens registriert werden. Eine hohe axiale Wärmeleitfähigkeit hat einen leicht negativen Effekt 
auf die benötigte Katalysatormenge zur Erlangung eines Methanumsatz von 80 % (VKat,80). 
Dieser Fakt ist auf den ersten Blick widersprüchlich, jedoch wird aus dem heißeren hinteren 
Reformerabschnitt Wärme in den kühleren vorderen Teil transportiert, wodurch die Reakti-
onsgeschwindigkeit im vorderen Teil steigt und im hinteren Teil sinkt. Dadurch werden hohe 
Umsätze etwas später erreicht. 
Eine Intensivierung der axialen Dispersion hat hingegen einen scheinbar leicht positiven 
Effekt auf die Effektivität des Reformers. Auch hier würde man das Gegenteil vermuten. Die 
axiale Dispersion hat einen dem konvektiven Anteil überlagerten zusätzlichen Transport der 
Edukte zum Reformeraustritt und einen gegenläufigen Transport der Produkte zur Folge. Als 
Ergebnis hat man immer eine schlechtere Produktausbeute am Reformeraustritt. Jedoch 
kann durch Rücktransport der Produkte die Stelle, an der 80 % des Methanumsatzes er-
reicht sind, in Richtung Rohreintritt verschoben werden. 
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Alles in allem ist der Einfluss der axialen Transportparameter sehr gering, so dass eine 
Vernachlässigung von Λax und Dax bei der Modellierung von Dampfreformern gerechtfertigt 
ist. 
Völlig gegensätzlich liegt der Fall für die radialen Transportparameter, wie Abbildung 9.32 für 
die effektive radiale Wärmeleitfähigkeit (Λrad) zeigt. Dies ist ein sehr einflussreicher Parame-







































Abbildung 9.32: Einfluss der effektiven radialen Wärmeleitfähigkeit auf Methanumsatz und 
benötigtes Katalysatorvolumen 
 
Wird dieser Parameter zu hoch angesetzt, erhält man höhere effektive Reaktionsgeschwin-
digkeiten und der Katalysatorbedarf sinkt scheinbar. So erhält man bei einer Verdoppelung 
von Λrad eine Katalysatoreinsparung von 12,4 %. Kritischer, weil von größerem Einfluss, ist 
eine Unterschätzung dieses Wertes. So wird ein scheinbarer Mehrbedarf an Katalysator-
menge von 20,5 % errechnet, wenn man Λrad nur mit dem halben Wert ansetzt.  
Der Grund für diesen starken Einfluss ist darin zu sehen, dass die benötigte Wärme aus-
schließlich über diesen Parameter im Katalysatorbett transportiert wird. Der Temperaturver-





















Abbildung 9.33: Reformertemperatur bei variierter effektiver radialer Wärmeleitfähigkeit 
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Der Grund, warum die effektive Reaktionsgeschwindigkeit und damit der Umsatzanstieg bei 
Λrad = 0 nach der Aufzehrung der Enthalpie der Rohgase nicht auf null absinkt, liegt in der 
Quervermischung des Prozessgases über die radiale Dispersion (Drad). Das Katalysatorbett 
bleibt an der Rohrwand heiß, es hat praktisch die Temperatur der Rohrwand, die Temperatur 
fällt aber in Richtung Rohrzentrum schroff ab. Die Schicht in der noch eine Reaktion stattfin-
det, wird durch die Elementgröße der Vernetzung definiert, es handelt sich daher um ein 
numerisches Phänomen. Über die Quervermischung geraten die Produktgase ins kalte 
Rohrzentrum, wo infolge der tieferen Temperatur eine Remethanisierung stattfindet, die auf 
Grund ihres exothermen Charakters die Rohrmitte erwärmt. Diese Betrachtung ist eher 
theoretischer Natur, weil in der Praxis Λrad zwar kleine Werte annehmen kann, diese aber 
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Abbildung 9.34: Einfluss der radialen Dispersion auf Methanumsatz und benötigtes Katalysa-
torvolumen 
 
Der Einfluss der radialen Dispersion (Drad) ist geringer, aber ebenso vorhanden (siehe 
Abbildung 9.34). Durch die Quervermischung des Prozessgases werden radiale Gradienten 
der Gaskonzentrationen ausgeglichen, die sich infolge der starken radialen Temperaturgra-
dienten ausbilden, welche wiederum starke Reaktionsgeschwindigkeitsgradienten erzeugen. 
Die radiale Dispersion in einer durchströmten Schüttung unter den typischen Randbedin-
gungen eines kleinen Dampfreformers ist beinahe optimal. Eine Erhöhung dieses Wertes 
zeitigt kaum noch Verbesserungen der Reformerausnutzung. Wird Drad jedoch verkleinert 
oder gar null gesetzt, wird die mittlere effektive Reaktionsgeschwindigkeit gebremst. Wenn 
im Extremfall eine sich nicht mischende Strömung von parallelen Strömungslinien ange-
nommen wird, das bedeutet Drad nimmt den Wert 0 an, erhöht sich der Katalysatorbedarf 
(VKat,80) um 36,4 %. 
Um den Einfluss der radialen Stofftransportparameter vergleichen zu können, wurden in den 
Abbildungen 9.35 bis 9.37 die radialen Profile der Temperatur, Reaktionsgeschwindigkeit 
und Methankonzentration an fünf verschiedenen Positionen des Reaktors dargestellt. Wie 
man in Abbildung 9.35 erkennen kann, sind die radialen Temperaturgradienten zum Teil 
sehr stark. Bei einer axialen Position von z = 0,25 m beträgt die Temperaturdifferenz zwi-
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schen Rohrzentrum und Rohrwand knapp 90 K. Die Temperaturdifferenzen werden in Rich-















z = 0 m
z = 0,25 m
z = 0,5 m
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Abbildung 9.35: Radiale Temperaturprofile an verschiedenen Positionen (z) im Reformerrohr 
 
Weil die Reaktionsgeschwindigkeit eine exponentiell temperaturabhängige Größe ist, wird 
sie von den Temperaturgradienten stark beeinflusst. So beträgt die lokale Reaktionsge-
schwindigkeit (r1) im Rohrzentrum bei z = 0,25 nur 9,7 mol/(m³s), während sie an der Rohr-
wand einen beinahe drei Mal so hohen Wert von 29,0 mol/(m³s) aufweist. In Abbildung 9.36 
erkennt man auch klar, dass die Reaktionsgeschwindigkeit in Richtung Reformeraustritt (z = 























z = 0 m
z = 0,25 m
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Abbildung 9.36: Radiale Reaktionsgeschwindigkeitsprofile an verschiedenen Positionen (z) 
im Reformerrohr 
 
Dass radiale Konzentrationsgradienten kaum einen Einfluss auf die radialen Reaktionsprofile 
haben, wird in Abbildung 9.37 verdeutlicht. Es gibt praktisch kaum Unterschiede entlang des 
Rohrradius. Die verstärkte Bildung von Reaktionsprodukten in den wandnahen Rohrberei-
chen führt infolge ausreichend hoher Quervermischung zu nur geringen Konzentrationsprofi-
len in radialer Richtung.  























z = 0 m
z = 0,25 m
z = 0,5 m
z = 0,75 m
z = 1 m
 
Abbildung 9.37: Radiale Profile der Methankonzentration an verschiedenen Positionen (z) im 
Reformerrohr 
 
Zusammenfassend lässt sich für Dampfreformer mit typischen Randbedingungen, wie in 
Tabelle 9.1 definiert, festhalten: 
• Axiale Terme der Diffusion und Wärmeleitung können vernachlässigt werden. 
• Die radiale Wärmeleitung ist ein essentieller Parameter. Eine Vernachlässigung führt 
zu immensen Modellfehlern. Sie sollte so genau wie möglich implementiert werden. 
• Die radiale Dispersion führt im betrachteten Fall beinahe zu einer vollständigen Ver-
gleichmäßigung der radialen Konzentrationsprofile. Wenn man das Modell weiter 
vereinfachen möchte, ist die Annahme einer perfekten Mischung im Kreisquerschnitt 
möglich. 
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10 Vergleichende Analyse von Festbettreaktoren unter 
Berücksichtigung von Transportprozessen 
10.1 Reaktortypen für die kleintechnische Dampfreformierung 
In den vorhergehenden Kapiteln wurde die Beeinflussung der effektiven Reaktionsge-
schwindigkeit auf partikulärer und Reaktorebene durch hemmende Wärme- und Stofftrans-
portmechanismen untersucht. Nun soll eine vergleichende Analyse dieser Mechanismen 
durchgeführt werden, die neben den weit verbreiteten Katalysatorschüttungen andere inno-
vative Möglichkeiten der Reformergestaltung mit einbezieht. Das Ziel ist eine quantitative 
Erfassung der Transporteinflüsse auf die Reformereffektivität. 
Die Dampfreformierung von methanhaltigen Gasen im kleintechnischen Maßstab lässt sich 
nach der Einbringung des Katalysators im Reaktor charakterisieren. Der klassische Weg 
sind die in dieser Arbeit eingehend untersuchten Katalysatorschüttungen aus Kugeln, Zylin-
dern, Raschigringen oder dergleichen. Daneben gibt es aber noch die Möglichkeit der Nut-
zung von monolithischen Strukturen und so genannten Mikroreaktoren. Monolithe bestehen 
aus stranggepresstem Coridierit oder gewickeltem Stahlblech, die mit Trägermaterial und 
aktiven Elementen beschichtet werden. Sie besitzen gleichförmige, gerade, parallele Kanäle, 
die zu außerordentlich niedrigen Druckverlusten im Vergleich zu Katalysatorschüttungen 




Abbildung 10.1: Typische Reaktorbauformen für die kleintechnische Dampfreformierung  
 
Mikroreaktoren sind katalytisch beschichtete Plattenwärmeübertrager, die auf Grund ihrer 
guten Wärmeübertragungseigenschaften besonders bei stark temperaturlimitierten Reaktio-
nen eingesetzt werden. Durch das große Oberflächen-Volumen-Verhältnis in den Reaktions-
räumen kann das Bauteil gut temperiert werden, was sich vorteilhaft auf die Selektivität von 
heterogen katalysierten Gasphasenreaktionen auswirkt. Problematisch ist die Verwendung 
dieser Technologie in der Industrie, da eine kostengünstige Massenproduktion bislang fehlt. 
Schmitt entwickelte in seiner Arbeit eine preiswerte Herstellungsroute für geschlossene, 
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keramische Mikroreaktoren. Deren Funktionalität konnte am Beispiel der exothermen Me-
thanisierung von Kohlenmonoxid gezeigt werden [Schm_06]. 
Während in klassischen Festbettreaktoren das Prozessgas eine Schüttung oder einen 
Monolith in einem Rohr durchströmt und der Wärmeträger außerhalb des Rohres geführt 
wird, werden Prozessgas und Wärmeträger in einem Mikroreaktor in Kanäle verteilt und eng 
aneinander vorbeigeführt. Der bereits genannte Vorteil der sehr guten Wärmeübertragung 
wird dadurch verursacht, dass kein schlecht wärmeleitendes Katalysatorbett vorhanden ist, 
in dem die Temperatur absinken kann. Die auftretenden Gradienten im Festbett, im Kataly-
sator sowie zwischen dem Fluid und dem Katalysator sind qualitativ für die betrachteten 
Reaktortypen in Tabelle 10.1 zusammengestellt. 
 
Tabelle 10.1: Temperatur- und Konzentrationsgradienten in typischen Reaktortypen für die 
kleintechnische Dampfreformierung 
Gradienten / Reaktortyp Schüttung Monolith Mikroreaktor 
T - -- + 
Festbett/ Reaktor 
c 0/+ - + 
T 0 + + Grenzfläche 
Katalysator/Gas c 0 0/+ 0/+ 
T 0 + + 
Katalysator 
c - + + 
+  gut, keine Gradienten vorhanden 
0/+  Gradienten sind möglich, aber unwahrscheinlich 
0  Gradienten sind möglich, jedoch oft unbedeutend 
-  schlecht, Gradienten meist vorhanden, negativer Einfluss  
--  sehr schlecht, Gradienten extrem stark 
 
Da die Katalysatorschichten von Monolithen und Mikroreaktoren in der Regel kleiner als 50 
µm dick sind, können Gradienten in ihnen ausgeschlossen werden. Dagegen sind Konzent-
rationsgradienten in der Grenzfläche zwischen Kanalwand und Fluid eines Monoliths oder 
beschichteten Wärmeübertragers möglich. So beträgt die Sherwoodzahl im Falle quadrati-
scher Kanäle (Shk) nach der hydrodynamischen Anlaufstrecke 2,98 [Eig_92]. Für den über-
tragenen Stoffstrom über die Kanalwandfläche (A) gilt mit dem Stoffübergangskoeffizienten 
(βk) und der Konzentrationsdifferenz (∆ck): 
 
Acn kk ∆β=&  Gl. 10.1 
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Er ergibt sich aus der volumenbezogenen Reaktionsgeschwindigkeit (rv) und dem Reakti-
onsvolumen, das sich über die Kanalwandfläche und der Schichtdicke des Katalysators (sKat) 
aufspannt. 
 
Katv sArn =&  Gl. 10.2 
 











≈  Gl. 10.3 
 
In der Realität ist der Konzentrationsgradient etwas geringer, weil die Reaktion bei einer um 
∆ck geringeren Konzentration stattfindet, was wiederum eine geringere Reaktionsgeschwin-
digkeit nach sich zieht. Der Stoffübergangskoeffizient ergibt sich aus der Sherwoodzahl, dem 
Diffusionskoeffizienten (D) für die molekulare Diffusion und dem hydraulischen Durchmesser 






= ∞β  Gl. 10.4 
 
Da die Dicke der Katalysatorschicht (sKat) gering und der hydraulische Durchmesser der 
Kanäle nicht sehr groß ist (üblich sind Kanalweiten von 1 mm), fallen auch die Konzentrati-
onsgradienten normalerweise eher gering aus. Für eine volumenbezogene Reaktionsge-
schwindigkeit von 100 mol/(m³*s), einer Katalysatorschichtdicke von 50 µm, einem Diffusi-
onskoeffizienten von 1*10-4 m²/s und einem hydraulischen Durchmesser von 1 mm beträgt 
∆ck nur 0,017 mol/m³. 
Im Vergleich zu Schüttungen erweisen sich Monolithe als wesentlich ungünstiger für den 
Wärmetransport. In einer detaillierten experimentellen Untersuchung der Eigenschaften 
verschiedener Katalysatorträger geben Eigenberger et.al. [Eig_93] für Monolithe 3- bis 4-
fach kleinere Werte für die radialen Wärmetransportparameter (Λrad, αw) an. Über die intra- 
und extrapartikulären Gradienten von Partikeln in durchströmten Haufwerken wurde bereits 
in Kapitel 8 eingehend berichtet.  
 
 
10.2 Einordnung der Transportprozesse auf Partikelebene 
Die endotherme Reaktion von Methan mit Wasserdampf findet im Beisein von hemmenden 
Stoff- und Wärmetransportprozessen statt. Die effektive Reaktionsgeschwindigkeit wird 
durch die Kinetik, d.h. die Aktivität des Katalysators sowie Diffusionshemmung auf der 
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Mikroebene bzw. Dispersionshemmung auf der Makroebene und durch endlich schnellen 
Wärmetransport bestimmt (siehe Abbildung 10.2).  
Die entscheidenden Fragen lauten nun: 
• Welcher Einflussfaktor ist (geschwindigkeits-) bestimmend? 
• Gibt es zwischen den Reformertypen grundsätzliche Unterschiede, die eine Präfe-




Abbildung 10.2: Beeinflussung der effektiven Reaktionsgeschwindigkeit 
 
Um die beiden Fragen möglichst objektiv beantworten zu können, ist es essenziell, die 
Einflussfaktoren quantifizieren zu können. Zu diesem Zweck wurden Parameter entwickelt, 
die das jeweilige Verhältnis zwischen idealer und durch den jeweils betrachteten Transport-
prozess beeinflusster Reaktionsgeschwindigkeit darstellen. Das hat den Vorteil, dass die so 
erzeugten Parameter nur Werte von 0 bis 1 erreichen können und somit eine Darstellung in 
einem ternären Diagramm erlauben. Sie unterscheiden sich nur in wenigen Details, wenn 
man den Wärme- oder Stofftransport auf Mikro- (Partikel, Schicht) oder Makroebene (Reak-
tor) betrachtet. Zur Vereinfachung werden die Transportfaktoren auf Mikroebene immer als 
partikelbezogen bezeichnet, weil ihr Einfluss auf die effektive Reaktionsgeschwindigkeit in 
Monolithen und Mikroreaktoren (in denen es ja keine Katalysatorpartikel im engeren Sinne 
gibt) gering ist.  
 
Stofftransportfaktor (partikelbezogen) 
Der partikelbezogene Stofftransportfaktor (Γp) stellt das Verhältnis von der durch Diffusion 
beeinflussten Reaktionsgeschwindigkeit, die bei den lokalen Konzentrationen und der Fluid-
temperatur stattfindet, (r(ci,Tfl)) zur idealen, ungestörten Reaktionsgeschwindigkeit (r(cfl,Tfl)) 
dar, die unter den Bedingungen der Hauptphase stattfindet. Es werden die Diffusion in den 
Poren der Katalysatorpartikel und die Grenzschichtdiffusion zwischen Partikel bzw. Katalysa-
torschicht und freier Gasströmung berücksichtigt. Diffusionsprozesse in der Katalysatorbe-
schichtung von Monolithen oder Mikroreaktoren werden auf Grund der geringen Schichtdi-
cken vernachlässigt. 
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=Γ  Gl. 10.5 
 
Für Katalysatorschüttungen entspricht der Stofftransportfaktor dem Gesamtnutzungsgrad 
(Ω). 
 
ΩΓ ≡p  Gl. 10.6 
 
Wärmetransportfaktor (partikelbezogen) 
Das Verhältnis von durch Wärmetransportprozesse gehemmter (r(cfl,Ti)) zu unbeeinflusster 
Reaktionsgeschwindigkeit (r(cfl,Tfl)) wird als der partikelbezogene Wärmetransportfaktor (ΘP) 
definiert. Die lokalen Temperaturen (Ti) in einem Katalysatorpartikel werden infolge der 
endothermen Reaktion von Methan mit Wasserdampf sowie der Limitierung des Wärme-
übergangs zwischen Katalysator bzw. Beschichtung und Fluid geringer sein als die Fluid-
temperatur (Tfl). Temperaturgradienten in der Katalysatorschicht von Monolithen und Mikro-
reaktoren werden auf Grund der geringen Schichtdicken vernachlässigt. Wie in Kapitel 8.3 
gezeigt werden konnte, beeinflussen intrapartikuläre Temperaturgradienten nur unwesentlich 
die effektive Reaktionsgeschwindigkeit und werden demzufolge auch vernachlässigt. 










=Θ  Gl. 10.7 
 
Im Gegensatz zum Stofftransportkoeffizienten gibt es hier keine direkt nutzbare Größe, die 
Θp äquivalent wäre, sondern nur die Temperaturdifferenz zwischen Partikel oder Beschich-
tung und Fluid (∆Tex). Da die Reaktionsgeschwindigkeit proportional zur Geschwindigkeits-
konstante (k) ist und diese laut der Arrhenius-Gleichung exponential temperaturabhängig ist, 























exp  Gl. 10.8 
 
Gesamteffektivität des Partikels 
Wenn man davon ausgeht, dass die effektive Reaktionsgeschwindigkeit nur von der Tempe-
ratur und der Konzentration der Schlüsselkomponente abhängig ist, lässt sich der partikel-
bezogene Gesamteffektivitätsfaktor (Πp) als Produkt aus dem Stoff- (Γp) und Wärmetrans-
portfaktor(Θp) darstellen.  
 














,  Gl. 10.9 
 
Der Gesamteffektivitätsfaktor ist damit das Verhältnis zwischen realer d.h. durch Wärme- 
und Stofftransportprozesse behinderter Reaktionsgeschwindigkeit zu idealer d.h. nur durch 
die Kinetik definierter Reaktionsgeschwindigkeit. 
 
Überführung in ein Dreiecksdiagramm 
Dreiecksdiagramme werden üblicherweise zur Darstellung einer konstanten Summe, die in 
drei Summanden zerlegt werden kann, verwendet. Die Achsen werden skaliert, somit beträgt 
die Summe der drei Größen in jedem Punkt 1. Diese klassische Art der Dreiecksdiagramme 
wird zum Beispiel in den Wirtschaftswissenschaften verwendet, um komplementäre Merkma-
le wie die Wirtschaftsstruktur (primärer, sekundärer und tertiärer Sektor) oder die Altersstruk-
tur einer Bevölkerungsgruppe (Vorerwerbs-, Erwerbs- und Rentenalter) darzustellen. Dar-
über hinaus wird es zur Veranschaulichung von Dreistoffgemischen, wie sie zum Beispiel bei 
der Extraktion vorkommen, genutzt. 
Ein klassisches Dreiecksdiagramm ist für den betrachteten Fall nicht ohne weiteres zu 
verwenden. Das liegt in der Tatsache begründet, dass zwar ein System mit drei beeinflus-
senden Größen vorliegt (Kinetik, Wärme- und Stofftransporthemmung), diese aber nicht 
komplementär sind. Die beiden Parameter Stofftransportfaktor (Γp) und Wärmetransportfak-
tor (Θp) sind skaliert (sie beziehen sich auf die unbeeinflusste Reaktionsgeschwindigkeit und 
damit auf die Kinetik), aber unabhängig voneinander. Daher muss die klassische Darstel-
lungsweise abgeändert werden. Die beiden untersuchten Parameter (ΓP, ΘP) verlaufen von 
den unteren Ecken zur Spitze, die Basis hat keine weitere Bedeutung. An der Spitze weisen 
beide Größen den Wert 1 auf, an dieser Stelle wird die effektive Reaktionsgeschwindigkeit 
nur von der Kinetik bestimmt. An der Basis haben beide Größen den Wert 0, damit liegt auch 
die Reaktionsgeschwindigkeit bei 0. Dagegen verlaufen beim klassischen Dreiecksdiagramm 
die Parameter im oder gegen den Uhrzeigersinn um das gesamte Diagramm, wobei jeder 
Seite ein Parameter zugeordnet wird. Ein weiterer Unterschied besteht darin, dass die 
Isolinien im herkömmlichen Diagramm parallel zu den Achsen verlaufen. Da es sich bei Γp 
und Θp aber um Verhältnisse handelt, stellen deren Isolinien Strahlen dar, die sich in den 
Ecken der Basis des Diagramms bündeln. Es lassen sich zusätzlich Isoplethen für den 
Gesamteffektivitätsfaktor (Πp) einfügen, die sich als gewölbte Kurven im Diagramm wieder 
finden (siehe Abbildung 10.3). 
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Abbildung 10.3: Transformation eines klassischen Dreiecksdiagramms in eine für das Kinetik 
– Wärme - Stofftransport Problem nutzbare Form 
 
Zur Veranschaulichung wurde ein fiktives Beispiel gewählt. Ein Partikel soll bei einer Fluid-
temperatur (Tfl) von 973 K auf Grund der stattfindenden endothermen Reaktion eine Ober-
flächentemperatur (Ts) von 956 K aufweisen. Weiterhin soll sich infolge der Poren- und 
Grenzschichtdiffusion ein Gesamtnutzungsgrad (Ω) von 0,5 ergeben. Der partikelbezogene 
Stofftransportfaktor (Γp) ist äquivalent zum Gesamtnutzungsgrad, wohingegen sich der 
Wärmetransportfaktor (Θp) nach Gl. 10.8 mit der Temperaturdifferenz ∆Tex von 17 K zu 0,8 
berechnet. Die Gesamteffektivität des Partikels (Πp) ergibt sich in diesem Beispiel zu 0,4. 
Der sich für das angepasste Dreiecksdiagramm ergebende Punkt, der das Verhalten des 



































Abbildung 10.4: Beeinflussung der Kinetik durch Transporthemmung 
 
Das so entstandene Diagramm erlaubt nun, den Einfluss der Transporthemmungen auf 
einen Blick zu erfassen. Je näher der Punkt, welcher das entsprechende Katalysatorpartikel 
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repräsentiert, in Richtung Diffusionslimitierung positioniert ist, desto stärker wird die effektive 
Reaktionsgeschwindigkeit von diesem Faktor beeinflusst. Gleiches gilt für die Wärmetrans-
portlimitierung. Da in der Realität oft beide Parameter von Belang sind, bewegt sich der 
Datenpunkt zwischen beiden Achsen. Liegt der Datenpunkt auf der linken Achse, handelt es 
sich um ein isothermes Partikel, das die gleiche Temperatur wie das umgebende Fluid 
aufweist. Liegt der Datenpunkt auf der rechten Achse, spielt der diffusive Stofftransport im 
Partikel und der Grenzschicht keine Rolle und die Konzentration im Partikel ist gleich der 
Konzentration im freien Gasraum. Sind beide Stofftransportfaktoren ohne Einfluss, wird die 
Kinetik nicht beeinflusst und alle Faktoren haben den Wert 1.  
Die Limitierung durch Stoff- und Wärmetransport kann nicht dazu führen, dass die effektive 
Reaktionsgeschwindigkeit auf null abfällt, was sich in einer Partikeleffektivität (Πp) von 0 
äußern würde. Die Ursache für einen Stofftransport durch Diffusion durch die Grenzschicht 
und in den Poren ist ein Konzentrationsgradient, der sich nur einstellen kann, wenn eine 
Senke (oder Quelle) für diesen Stoff im Partikel vorhanden ist. Für den Wärmetransport gilt 
analog das Gleiche.  
Einen der beiden Grenzfälle stellt die absolute Limitierung durch Diffusion in der Grenz-
schicht dar. Die Konzentration des Edukts beträgt auf der Katalysatoroberfläche 0, weil 
jegliches durch Diffusion an das Katalysatorpartikel gelangende Eduktmolekül sofort rea-







cr ⋅⋅= β  Gl. 10.10 
 
Für den anderen Grenzfall lässt sich die Reaktionsgeschwindigkeit nicht so leicht angeben, 
weil die Temperatur auf der Oberfläche nicht auf null absinken würde, sondern nur bis zu 









cTTr ⋅⋅−= α  Gl. 10.11 
 
Auch in diesem Fall ist eine effektive Reaktionsgeschwindigkeit von null nicht möglich. 
Nun sind die Transporteinflüsse, die die effektive Reaktionsgeschwindigkeit eines Katalysa-
torpartikels beeinflussen, nicht konstant, sondern von der Position im Reformer abhängig, 
weil sich im stationären Zustand im Reformer typische Temperatur- und Konzentrationsfel-
der einstellen. In Abbildung 10.5 sind für den Katalysator Rh/Al2O3-CaO die Datenpunkte für 
die Positionen z = 0 (Reformereintritt); 0,25; 0,5; 0,75 und 1 (Reformeraustritt) eingetragen 
und zur Veranschaulichung mit Linien verbunden worden. Die Werte wurden aus den Er-
gebnissen der zweidimensionalen Simulation eines Reformerrohres gewonnen. Verwendet 
wurden die Randbedingungen des Standardfalles (Tabelle 9.1). 
 








































Abbildung 10.5: Transporteinflussdiagramm für Katalysatorpartikel Rh/Al2O3-CaO 
 
Die effektive Reaktionsgeschwindigkeit eines Rh/Al2O3-CaO Katalysatorpartikels wird vor 
allem durch Diffusionslimitierung behindert, allerdings je nach Position unterschiedlich stark. 
So startet der Stofftransportfaktor (ΓP) am Reformereintritt (z = 0) bei einem Wert von ca. 
0,75, sinkt dann aber bis auf 0,5 ab, um am Reformeraustritt, wenn die Reaktion infolge 
eines beinahe eingestellten chemischen Gleichgewichtes fast zur Ruhe gekommen ist, 
gegen 1 zu tendieren. Am Reformeranfang (z = 0) liegt noch eine gewissen Beeinflussung 
der effektiven Reaktionsgeschwindigkeit durch den Wärmetransport vom Fluid an das Parti-
kel vor, die aber sehr schnell abflaut. Abgesehen vom ersten Viertel des Reformers kann 
man von einer gleichen Temperatur bezüglich Fluid und Katalysatorpartikel sprechen. 
Eine allgemeinere Aussage kann getroffen werden, wenn die Transportlimitierungen mehre-
rer Katalysatorpartikel in einem Diagramm gemeinsam dargestellt werden. In Abbildung 10.6 
sind die Verhältnisse der partikelbezogenen Transporteinflüsse der Katalysatoren Rh/Al2O3-
CaO, Ni/Al2O3-CaO (Kug.) und Ni/Al2O3 sowie eines Katalysators, der auf einem monolithi-
schen Träger aufgebracht wurde, veranschaulicht. Für dessen Berechnung mussten die 
Geometrie des monolithischen Trägers und wichtige Modellparameter wie kinetischen Aktivi-
tät, Wärmeleitfähigkeit und Dispersion abgeschätzt werden. Sie sind in Tabelle 10.2 zusam-
mengefasst. 
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Tabelle 10.2: Eigenschaften des mit monolithischen Katalysatoren befüllten Reformers 
(Simulation) 
Größe Symbol Wert Hinweis 
Durchmesser des Monolithen dMon 25 mm 
gleich Durchmesser der 
betrachteten Schüttung 
Länge des Monolithen lMon 75 mm lMon / dMon = 3 
Anzahl Monolithe nMon 12  
Zwischenraum  10 mm  
Schichtdicke Katalysator skat 30 µm  
Häufigkeitskonstante A(k1) 16,7*Ni/Al2O3-CaO 
gleiche volumenspezifische 
Aktivität 
effektive Wärmeleitfähigkeit Λeff 0,5*Ni/Al2O3-CaO  
Wandwärmeübergangskoeffizient αw 0,35*Ni/Al2O3-CaO  
Radialer Dispersionskoeffizient Drad 0 
Quervermischung durch 
parallele Kanäle verhindert 
Axialer Dispersionskoeffizient Dax Dm nur molekulare Diffusion 
 
Die in der Simulation eingesetzten Monolithe sind 75 mm lang und haben einen Durchmes-
ser von 25 mm. Die auf ihnen aufgebrachte Katalysatorschicht ist 30 µm dick. Zwischen den 
Monolithen befindet sich ein Zwischenraum von 1 cm. Darin werden die Modellparameter 
durch das Fluid bestimmt, das heißt, die effektive Wärmeleitfähigkeit (Λ) entspricht der 
Wärmeleitfähigkeit des Gases (λfl) und die Dispersionskoeffizienten (D) entsprechen den 
molekularen Diffusionskoeffizienten (Dm).  
Die Werte der Modellparameter des Monolithen wurden aus der umfangreichen Arbeit von 
Eigenberger [Eig_93], in der die Vor- und Nachteile verschiedener Katalysatorträgersysteme 
herausgearbeitet wurden, abgeleitet. Die wärmetechnischen Kennwerte effektive Wärmeleit-
fähigkeit (Λ) und Wandwärmeübergangskoeffizient (αw) liegen deutlich unter denen von 
Schüttungen. In dem von Eigenberger untersuchten Fall einer Katalysatorbelastung von 1 
kg/(m²s) liegt das Verhältnis von dem Λrad eines Monolithen zu dem Λrad einer 5 mm Kugel-
schüttung bei 0,29 bis 0,4. Für αw beträgt die Spanne 0,26 bis 0,3. Verursacht wird dies vor 
allem durch die fehlende Quervermischung, die auf Grund der parallelen Kanalstruktur nicht 
stattfinden kann. 
Am schwierigsten ist die Bestimmung der kinetischen Aktivität. Da die Katalysatorschicht 
keine mechanische Funktion erfüllen muss und wegen ihrer geringen Dicke eine sehr feine 
Porenstruktur aufweisen kann, ohne dass eine nennenswerte Beeinflussung durch Porendif-
fusion zu erwarten wäre, kann von Seiten der Hersteller größtes Augenmerk auf die Aktivität 
gelegt werden. Dies führt meist zu wesentlich höheren massespezifischen Aktivitäten, wenn 
man als Bezug die Masse der Beschichtung und die gesamte Masse der Katalysatorpartikel 
wählt. In dieser Arbeit wurde die massebezogene Häufigkeitskonstante (A(k1)) des Monolit-
hen so hoch angesetzt, dass die Aktivität, bezogen auf das gesamte vom Katalysator und 
dem Träger ausgefüllte Rohrvolumen, gegenüber dem aktivsten Schüttungskatalysator 
gleich ist. 
 







































Abbildung 10.6: Transporteinflussdiagramm für verschiedene Katalysatorpartikel und einen 
Monolithen 
 
Wenn man den Einfluss der Transportphänomene zwischen den verschiedenen Katalysator-
partikeln einerseits und zwischen Schüttungen im Allgemeinen und Monolithen andererseits 
vergleicht, können drei Fakten festgehalten werden: 
1. Die Partikel einer Katalysatorschüttung werden wegen der Diffusionslimitierung 
nicht vollständig ausgenutzt. Der Einfluss der Diffusionslimitierung lässt im Verlauf 
des Reformers nach. 
2. Die Limitierung der effektiven Reaktionsgeschwindigkeit durch den Wärmetransport 
an das Partikel spielt nur eine untergeordnete Rolle. Der geringe Einfluss wird 
hauptsächlich am Reformereintritt wirksam. 
3. Monolithe erfahren auf der Mikroebene, die hier die Katalysatorbeschichtung um-
fasst, beinahe keine limitierenden Einflüsse durch Wärme- oder Stofftransport. 
Wenn überhaupt, wird die effektive Reaktionsgeschwindigkeit auf Mikroebene durch 
den Wärmeübergang vom Gas an die Katalysatorschicht behindert. 
Die gewonnenen Erkenntnisse gelten nur für die untersuchte, stark endotherme Dampfre-
formierung von Methan. Andere Reaktionssysteme, die exotherme oder thermoneutrale 
Reaktionen umfassen und andere kinetische Grundlagen haben, würden zu völlig unter-
schiedlichen Bewertungen führen. 
Beschichtete Wärmeübertrager können auf der Mikroebene eine beinahe unbeeinflusste 
Kinetik erreichen. Die Schichtdicken und Wärme- bzw. Stoffübergangskoeffizienten sind mit 
denen von Monolithen vergleichbar, zusätzlich wird jedoch die Wärme ausschließlich über 
die Trennwand zwischen Wärmeträgermedium an die Katalysatorschicht übertragen, sodass 
neben Γp auch Θp den Wert 1 annimmt. 
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10.3 Einordnung der Transportprozesse auf Reaktorebene 
Die aufgezeigte Methodik lässt sich durch eine leichte Modifikation auch auf die Reaktor-
ebene anwenden, um den Einfluss der beiden Transportphänomene auf die Reaktorleistung 
separieren und vergleichen zu können. Der wesentliche Unterschied liegt in der Definition 
des idealen Zustands. Für Partikel war der ideale Zustand gegeben, wenn die Temperatur 
und Konzentration im Partikel dem des umgebenden Fluids entsprachen. Dann kann die 
Reaktion unbeeinflusst von Wärme- und Stofftransportvorgängen am Partikel rein nach der 
intrinsischen Kinetik des Katalysators ablaufen.  
Ein idealer Rohrreaktor in dem Sinn, dass der eingesetzte Katalysator so effektiv wie mög-
lich verwendet wird, zeichnet sich dadurch aus, dass 
1. die Temperatur der Schüttung der Wandtemperatur entspricht, was durch einen un-
endlich guten Wärmetransport von der Wand an die Katalysatorschüttung und eine 
unendlich hohe Wärmeleitfähigkeit der Katalysatorschüttung selbst ermöglicht wür-
de, und 
2. an jeder Stelle eines Rohrquerschnitts die Konzentration jeder Komponente gleich 
wäre, was einer perfekten Quervermischung gleichkäme. 
Wenn die erste Bedingung erfüllt wäre, würden sich keine radialen Konzentrationsgradienten 
einstellen, da diese eine Folge von unterschiedlich hohen Reaktionsgeschwindigkeiten in 
radialer Richtung sind, welche wiederum durch radiale Temperaturgradienten generiert 
werden. Die zweite Bedingung wäre damit hinfällig.  
 
Stofftransportfaktor (reaktorbezogen) 
Der reaktorbezogene Stofftransportfaktor (Γr) wird durch das Verhältnis von der Reaktions-
geschwindigkeit bei Wandtemperatur und realer, d.h. unvollständiger Quervermischung zur 
idealen Reaktionsgeschwindigkeit im Rohrquerschnitt bei Wandtemperatur und vollständiger 










=Γ  Gl. 10.12 
 
Die mittlere Reaktionsgeschwindigkeit bei realer Quervermischung und Wandtemperatur 
einer Rohrquerschnittsfläche (A) an einer Position z wird erhalten, indem die durch die 
Simulation berechnete lokale Konzentration (ci) und die Wandtemperatur (Tw) zur Kalkulation 
der lokalen effektiven Reaktionsgeschwindigkeit herangezogen wird. Diese werden dann 
über die Querschnittsfläche gemittelt. In diesem Zusammenhang sei darauf verwiesen, dass 
die fiktive, ideale, reaktorbezogene Reaktionsgeschwindigkeit partikuläre Transporthem-
mungen einbezieht. 
 
( ) ( )∫= dATcrATcr wiwi ,
1
,  Gl. 10.13 
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Um die Konzentration bei perfekter Quervermischung (cmix) an einer beliebigen axialen 





  Gl. 10.14 
 
Die Reaktionsgeschwindigkeit bei idealem Reaktorverhalten lässt sich dann einfach analy-
tisch mit der mittleren Konzentration (cmix) und der Wandtemperatur (Tw) berechnen. 
 
Wärmetransportfaktor (reaktorbezogen) 
Setzt man die mittlere Reaktionsgeschwindigkeit bei perfekter Quervermischung und lokaler 
Temperatur zur idealen reaktorbezogenen Reaktionsgeschwindigkeit ins Verhältnis, erhält 










=Θ  Gl. 10.15 
 
 
Die Berechnung der mittleren Reaktionsgeschwindigkeit unter reaktorbezogenem Wärme-
transporteinfluss erhält man in Anlehnung an Gl. 10.13 wie folgt: 
 
( ) ( )∫= dATcrA
Tcr imiximix ,
1
,  Gl. 10.16 
  
 
Gesamtnutzungsgrad des Reaktors 
Analog zur Berechnung der partikelbezogenen Gesamteffektivität (Πp) lässt sich der reaktor-
bezogene Gesamteffektivitätsfaktor (Πr) durch Multiplikation des reaktorbezogenen Stoff- 














,  Gl. 10.17 
 
Überführung in das Transporteinflussdiagramm 
Ein Ziel der Berechnung der reaktorbezogenen Transporteinflussfaktoren (Γr, Θr) war die 
Ermöglichung des direkten Vergleichs der Bedeutung der Wärme- und Stofftransportphäno-
mene. Zu diesem Zweck wurde wiederum auf das modifizierte Dreiecksdiagramm zurückge-
griffen. Natürlich ergeben sich wieder je nach axialer Position im Reformer unterschiedliche 
Wertepaare für Γr und Θr. Für den Katalysator Rh/Al2O3-CaO sind sie für z = 0 (Reformerein-
tritt); 0,25; 0,5; 0,75 und 1 (Reformeraustritt)  in  
Abbildung 10.7 dargestellt.    
 









































Abbildung 10.7: Transporteinflussdiagramm für Reformerrohr mit Katalysator Rh/Al2O3-CaO 
 
Im Diagramm wird die Dominanz des Wärmetransporteinflusses auf Reaktorebene für eine 
Katalysatorschüttung am Beispiel des Katalysators Rh/Al2O3-CaO verdeutlicht. Am stärksten 
wird die mittlere effektive Reaktionsgeschwindigkeit am Reformereintritt beeinflusst, hier liegt 
der reaktorbezogene Wärmetransportfaktor (Θr) unter 0,1. Dieser sehr niedrige Wert ist 
jedoch der Randbedingung am Reformereintritt geschuldet, welche besagt, dass das Roh-
gas mit einer Temperatur von 500 °C zugeführt wird. Nachfolgend erhöht sich die Reaktor-
temperatur und der Einfluss des Wärmetransports schwindet. Das wird durch zunehmende 
Werte von Θr in Richtung Reformeraustritt signalisiert. Da bei z = 1 die Reaktortemperatur 
beinahe Wandtemperatur erreicht, ist der Wärmetransporteinfluss dann sehr klein und Θr 
wird größer als 0,9. Der reaktorbezogene Stofftransporteinfluss ist dagegen gering. In der 
Reformermitte (z = 0,5) wird das Minimum von Γr mit einem Wert knapp über 0,8 erreicht. 
Natürlich gibt es zwischen den untersuchten Katalysatorschüttungen Unterschiede, wie 
Abbildung 10.8 beweist. Sie sind jedoch nicht signifikant und beschränken sich auf die 
Tatsachen, dass der Wärmetransporteinfluss mehr oder weniger schnell nachlässt und der 
Stofftransporteinfluss zwischen gering und vernachlässigbar pendelt.  







































Abbildung 10.8: Transporteinflussdiagramm eines Reformerrohres für unterschiedliche 
Katalysatorschüttungen und einen Monolithen 
 
Das Ergebnis der Simulation eines mit Monolithen gefüllten Festbettreaktors zeigt dagegen 
einen erheblich stärkeren Einfluss des Wärmetransports. Alle Festbettreaktoren starten mit 
einem Θr von knapp 0,04, verursacht durch die geringe Reformereintrittstemperatur von 500 
°C. Allerdings steigt Θr bei Katalysatorschüttungen schnell auf Werte zwischen 0,2 und 0,3 
nach dem ersten Reformerviertel, während beim monolithgefüllten Reformer dieser Wert auf 
ca. 0,03 sogar noch etwas abfällt. Dieses abweichende Verhalten setzt sich im gesamten 
Rohr fort und mündet in einem fast vollständigen Temperaturausgleich am Reformeraustritt 
(z = 1) für Schüttungen und einem noch immer starken Wärmetransporteinfluss bei dem 
Einsatz von Monolithen, der sich durch ein Θr von knapp 0,5 am Reformerende äußert. 
Erstaunlicherweise spielt die infolge der parallelen Kanalstruktur des Monolithen verhinderte 
Quervermischung keine Rolle. Der Einfluss des Wärmetransports ist einfach zu stark. 
 

































Abbildung 10.9: Vergleich der Umsatz- und Temperaturentwicklung entlang der Rohrachse 
für Festbettreaktoren gefüllt mit einer Katalysatorschüttung (Rh/Al2O3-CaO) bzw. einem 
Monolithen 
 
Die äußerst empfindliche Reaktion des Reformers auf die bedeutend schlechteren Wärme-
transportparameter (Λrad, αw) eines Monolithen im Vergleich zu einer Katalysatorschüttung 
wird in der Gegenüberstellung der Methanumsätze entlang der Rohrachse (z) ersichtlich 
(siehe Abbildung 10.9). Im ersten Teilstück des Reformers sind die Umsatzanstiege noch 
gleich, weil die für die Reaktion benötigte Wärme vor allem aus dem vorgewärmten Rohgas 
stammt. Doch schon nach wenigen Zentimetern Rohrlänge bricht die Reaktionsgeschwin-
digkeit im monolithgefüllten Reformerrohr zusammen, was sich in einem sehr flachen Um-
satzanstieg manifestiert. Dass hierfür die verminderten Wärmetransportparameter der Mono-
lithe verantwortlich sind, verdeutlicht die simulierte Reaktortemperatur, die gegenüber einem 
mit einer Katalysatorschüttung gefüllten Rohr (hier: Rh/Al2O3-CaO) für die gesamte Rohrlän-
ge um 100 – 150 K tiefer liegt (ebenfalls Abbildung 10.9). 
 
Katalytisch beschichtete Wärmeübertrager (Mikroreaktoren) spielen ihre Vorzüge genau in 
diesem Punkt aus. Die benötigte Wärme wird direkt vom Wärmeträgermedium über die 
metallische Trennwand (Platte) an die Katalysatorschicht übertragen. Die Behinderung des 
Wärmetransports fällt nur noch auf den Wärmeübergang vom Wärmeträger auf die Trenn-
wand und in geringem Maß der Wärmeleitung in der Trennwand zurück. Eine weitere Ver-
besserung lässt sich erreichen, wenn auf der Wärme abgebenden Seite ein exothermer 
Prozess katalytisch umgesetzt wird. So bietet sich für einen Dampfreformer eine katalytische 
Verbrennung der Anodenrestgase als Wärmequelle auf der Gegenseite des Wärmeübertra-
gers an. Auf Reaktorebene sollten keine nennenswerten Stofftransporthemmungen auftre-
ten. Die hydraulischen Durchmesser der Kanäle sind so klein, dass darin keine Konzentrati-
onsgradienten normal zur Strömungsrichtung auftreten sollten. Wenn die Temperaturvertei-
lung ausgeglichen ist, spielt die parallele Kanalstruktur infolge einer gleichmäßigen Reakti-
onsgeschwindigkeit in den Kanälen keine Rolle. Wenn der beschichtete Wärmeübertrager 
jedoch als Kreuzströmer konzipiert wurde, werden Unterschiede in den Reaktionsgeschwin-
digkeiten in den Kanälen auftauchen, da dann Temperaturgradienten normal zur Strömungs-
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richtung existieren. Diesem negativen Effekt wirkt die Wärmeübertragung im relativ großen 
Metallanteil des Wärmeübertragers entgegen.  
Wenn man sich zusätzlich die beinahe perfekte Katalysatorauslastung auf Mikroebene vor 
Augen führt, kann konstatiert werden, dass Mikroreaktoren (beschichtete Wärmeübertrager) 
über die höchste Effektivität für die Dampfreformierung von Methan unter den verglichenen 
Reaktortypen verfügen. Außerdem können sie dynamisch betrieben werden, ohne dass es 
zu Katalysatorzerkleinerung wie in Schüttungen infolge der unterschiedlichen Wärmedeh-
nung von Rohrwand und Schüttung kommt. Es dürfen jedoch die Nachteile dieses Reaktor-
typs nicht außer Acht gelassen werden. In erster Linie ist es die anspruchsvolle und kosten-
intensive Technologie, die einen weiten Einsatz behindert. Teilweise müssen Anforderungen 
der Füge- und Beschichtungsverfahren konstruktiv Rechung getragen werden, die dem 
Verwendungszweck entgegenstehen. Nicht ganz unproblematisch ist die Notwendigkeit 
eines kompletten Austauschs des Bauteils, falls es zu einer Katalysatordesaktivierung be-
dingt durch Vergiftung, Rußbildung oder Alterungserscheinungen gekommen ist.  
Ganz anders die typischen Festbettreaktoren. Hier können die Katalysatoren (Schüttungen 
oder Monolithe) separat gewechselt werden, wenn die Reaktorkonstruktion dies zulässt. 
Schüttungen haben zudem den Vorteil einer hohen Variabilität, was die Gestaltung der 
Reaktorgeometrie betrifft. So können problemlos Innenrohre oder nichtkreisförmige Rohrge-
ometrien genutzt werden. Zudem sind die Kosten für dieses Trägersystem sehr niedrig.  
Monolithe sind für die Dampfreformierung wenig geeignet. Ihre Vorzüge, die in den Berei-
chen Druckverlust und mechanische Stabilität bei Temperaturwechseln liegen, können sie 
kaum einbringen. Zum einen sind die Gasgeschwindigkeiten und damit die Druckverluste 
schon bei Schüttungen als gering einzustufen, sodass eine Verbesserung in diesem Punkt 
keinen relevanten Vorteil darstellt. Zum anderen wirken sich die vergleichsweise schlechten 
Wärmetransportparameter fatal auf die Effektivität des Reaktors aus, was sich im Zusam-
menhang mit den höheren Kosten für dieses Trägersystem zu einem kaum tragbaren finan-
ziellen Nachteil aufsummiert.  
 
Tabelle 10.3: Vorzüge und Nachteile der betrachteten Reaktorsysteme 
Reaktortyp Schüttung Monolith Mikroreaktor 
Vorzüge Kosten, Variabilität 
Druckverlust, mechanische 
Stabilität 
hohe Effektivität, mechanische 
Stabilität 
Nachteile mech. Stabilität Effektivität, Kosten komplexe Technologie, Kosten 
 
Ob sich die innovative Technik der Mikroreaktoren gegenüber konventionellen Festbettreak-
toren mit Katalysatorschüttung durchsetzen kann, wird sich im Zuge der Markteinführung 
von Brennstoffzellenheizgeräten zeigen. Wenn für Mikroreaktoren eine günstige Massenfer-
tigung verfügbar wird, können sich die Kostenvorteile der klassischen Schüttungen verrin-
gern. Dann muss sich zeigen, ob sich die Effektivität der Mikroreaktoren gegenüber der 




In dieser Arbeit wurde die Modellierung der Dampfreformierung von methanhaltigen Gasen 
für dezentrale Brennstoffzellensysteme untersucht. Eine Analyse publizierter Modelle ergab, 
dass außer der Porendiffusion keine weiteren partikulären Wärme- und Stofftransportphä-
nomene in die Simulation von Dampfreformern einbezogen wurden. Auf der Reaktorebene 
ergab sich ein ähnliches Bild. Neben dem radialen Wärmetransport und den konvektiven 
Transportprozessen wird den übrigen Phänomenen keine Beachtung geschenkt. Für die 
Berechnung der Reaktionsgeschwindigkeit findet in den meisten Fällen der kinetische An-
satz von Xu und Froment [Xu_89] Anwendung, obwohl nur in Ausnahmefällen der gleiche 
Katalysator verwendet wurde.  
Im Vorfeld an die eigenen Modellierungen zur Dampfreformierung erfolgte eine Untersu-
chung von wichtigen Katalysatoreigenschaften. Folgende Modellparameter bzw. Eigenschaf-
ten wurden für sechs kommerzielle Katalysatoren bestimmt: 
 
• Die Reaktionskinetik der Dampfreformierung von Methan wurde in einem Integralre-
aktor anhand der Anpassung von zehn Ansätzen aus der Literatur bestimmt. Vor der 
Auswertung wurden die Messwerte geprüft und gegebenenfalls von störenden Effek-
ten bereinigt. Der relativ einfache Potenzansatz von Iglesia [Igl_04a/b] hat sich dabei 
nach Anpassung an die jeweilige Aktivität als beste Lösung für die untersuchten Ka-
talysatoren herauskristallisiert. 
• Ausgehend von Messungen zur Porenstruktur mittels Quecksilberporosimetrie wur-
den die effektiven Diffusionskoeffizienten der porösen Katalysatoren ermittelt. Wenn 
eine bimodale Porenradienverteilung vorlag, wurde das Zufallsporenmodell verwen-
det, ansonsten musste ein geschätzter Tortuositätsfaktor in Anlehnung an publizierte 
Werte von typischen Katalysatoren für die Dampfreformierung zur Ermittlung der ef-
fektiven Diffusionskoeffizienten verwendet werden. 
• Die Wärme- und Stoffübergangskoeffzienten an Katalysatorpartikeln sowie die effek-
tive Wärmeleitfähigkeit, der Wandwärmeübergangskoeffizient und die Dispersions-
koeffizienten in durchströmten Haufwerken ergaben sich aus Berechnungen über 
gängige, theoretische Modelle erhalten.  
• Über das von Krupiczka [Kru_67] entwickelte „Packed Bed Model“ wurde die Wär-
meleitfähigkeit der porösen Katalysatorpartikel bestimmt.   
 
Die so erhaltenen Modellparameter zeigten jeweils sehr unterschiedliche Variationsbreiten 
und konnten in einem Modell eines Einzelpartikels die Signifikanz von intra- und extraparti-
kulären Transportphänomenen unter typischen Bedingungen einer kleintechnischen Dampf-
reformierung aufklären. Es wurde gezeigt, dass Porendiffusion den stärksten Einfluss auf die 
effektive Reaktionsgeschwindigkeit ausübt, zur exakten Beschreibung jedoch zusätzlich die 
Diffusion und der Wärmeübergang in der das Partikel umgebenden Grenzschicht berück-
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sichtigt werden müssen. Für die Integration dieser Effekte in ein quasihomogenes Reaktor-
modell wurde ein Berechnungsweg für zwei Modellparameter (Gesamtnutzungsgrad und 
externe Temperaturdifferenz) herausgearbeitet. 
 
Für ein Reformerrohr wurde die Wirksamkeit dieser Vorgehensweise durch ein zweidimensi-
onales Modell nachgewiesen, das anhand experimenteller Werte für verschiedene Katalysa-
toren und Randbedingungen verifiziert werden konnte. Anschließend wurde das Modell 
benutzt, um eine intensive Sensitivitätsanalyse durchzuführen. Sowohl alle relevanten Kata-
lysatoreigenschaften, Prozessbedingungen, Transportparameter auf Reaktorebene, als auch 
die Rohrgeometrie wurden in diese umfassende Parameterstudie einbezogen. Unter ande-
rem konnte belegt werden, dass: 
 
• leere Innenrohre die erforderliche Rohrlänge für einen bestimmten Methanumsatz 
nicht erhöhen, dass heißt, den Katalysatorbedarf effektiv senken 
• dünnere Rohre einen erheblichen Minderbedarf an Katalysatorvolumen nach sich 
ziehen 
• die Katalysatoraktivität eines Katalysators durchaus einen großen Einfluss auf die 
Reformereffektivität hat 
• rein aus reaktionstechnischer Sicht eine optimale Partikelgröße existiert (ohne Be-
trachtung des Druckverlustes) 
• die effektiven Wärmetransportparameter im Katalysatorbett zwar einen signifikanten 
Einfluss auf den Methanumsatz haben, jedoch ihre typische Variationsbreite für 
klassische Katalysatoren sehr gering ist 
• die Porendiffusion sehr einflussreich ist und die unterschiedliche Porenstruktur der 
Katalysatorpartikel sich in weiten Wertebereichen der effektiven Diffusionskoeffizien-
ten widerspiegelt 
• die Rohrwandtemperatur die Reaktionsgeschwindigkeit beschleunigt sowie das che-
mische Gleichgewicht beeinflusst und dadurch zum wichtigsten Prozessparameter 
gehört 
• ein optimaler Wert des molaren Dampf-Kohlenstoff-Verhältnisses (S/C) existiert 
• der Zusammenhang von Katalysatorbelastung und -bedarf nicht linear ist 
• für den Prozessdruck ein Optimum bei ca. 2 bar (absolut) vorliegt 
• mit erhöhter Rohgastemperatur der Katalysatorbedarf deutlich abnimmt 
• die Art des Rohgases im Falle von Erdgas keinen und bei Biogas kaum Einfluss auf 
das benötigte Katalysatorvolumen hat 
• radiale Transportparameter einen starken (radiale Wärmeleitfähigkeit) bzw. einen 
signifikanten Einfluss ausüben (radiale Dispersion) 
• axiale Transportparameter trotz höherer absoluter Werte im Gegensatz zu ihren ra-




Abschließend wurden in einer vergleichenden Analyse die reaktionstechnischen Vorteile im 
Bereich der kleintechnischen Dampfreformierung von verschiedenen Reaktortypen behan-
delt. Zu diesem Zweck wurden quantifizierbare, relative Einflusskoeffizienten jeweils auf 
partikulärer und Reaktorebene entwickelt. Es zeigte sich, dass für klassische Katalysator-
schüttungen auf partikulärer Ebene Stofftransportphänomene dominieren, die jedoch auf 
Reaktorebene von noch stärkeren Wärmetransportphänomenen überlagert werden. Für 
monolithische Katalysatoren können zwar Stofftransportprobleme auf der Beschichtungs-
ebene ausgeschlossen werden, allerdings verschärfen sich die Hemmungen durch Wärme-
transport auf Reaktorebene. Mikroreaktoren in der Form von katalytisch beschichteten 
Wärmeübertragern sind frei von jeglicher Beeinflussung durch Wärme- und Stofftransport, 
stellen jedoch an die Fertigungstechnologie besondere Anforderungen, die oft nur mit erhöh-




Die mathematische Modellierung der Dampfreformierung von Erdgas erfordert die genaue 
Kenntnis der Reaktionskinetik, die für die jeweils verwendeten Katalysatoren in dieser Arbeit 
nur näherungsweise bestimmt werden konnte. Bei der Verwendung von Integralreaktoren für 
die Identifizierung der Reaktionskinetik der Dampfreformierung von Methan treten beinahe 
zwangsläufig zu starke Temperaturgradienten im Katalysatorbett auf, die man zwar mit einer 
Verdünnung durch Inertmaterial dämpfen, aber nicht ausschließen kann, ohne eine verfäl-
schende Wirkung durch zu hohe Anteile an Inertmaterial in Kauf nehmen zu müssen. Ver-
gleichende Untersuchungen in Laborreaktoren einer alternativen Bauart können für eine 
exakte Messung der Kinetik sorgen. In dem Zusammenhang bietet sich die Analyse der 
Rückreaktion an, wodurch eine ungewollte Remethanisierung durch Temperaturabsenkung 
am Reaktoraustritt besser beschrieben werden könnte.  
Zudem sollte nach einem oder mehreren einfach messbaren Parametern gesucht werden, 
die eine Schätzung der Aktivität des jeweiligen Katalysators zulässt. Als Ansatzpunkt könnte 
dafür die Nickel- bzw. Rhodiumkonzentration an der Oberfläche in Zusammenhang mit der 
jeweiligen Kristallgröße dienen.  
Weitere Untersuchungen in dieser Richtung bieten sich bei der Messung der Aktivität geal-
terter Katalysatoren an. Die Betriebsweise industrieller Dampfreformer weicht stark von jener 
kleintechnischer Reformer ab, die dennoch Lebensdauern von gut 40.000 Stunden vorwei-
sen sollen. Kleintechnische Dampfreformer werden vor allem viel dynamischer betrieben, 
was durch die häufigen Start-Stopp-Vorgänge und Lastwechsel von Brennstoffzellen-Mini-
BHKW verursacht wird. Außerdem stehen für An- und Abfahrvorgänge keine Inertgase zur 
Verfügung, was eine zusätzliche Belastung der Katalysatoren darstellt. 
Eine Umsetzung der in dieser Arbeit gefundenen Zusammenhänge in einem dreidimensiona-
len Modell unter Einbeziehung des die Reformerrohre umgebenden Ofenraums mit an-
schließender Validierung steht ebenfalls noch aus. Daran sollte sich eine gründliche Para-
meterstudie der beeinflussenden Modellparameter auf der Wärmeträgerseite anschließen. 
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